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1. INTRODUCAO

Em decorréncia da crise energética, a procura de combustiveis al

ternatives tornou-se um assunto importante ne atualidade.

Entre as alternativas, os equipamentos genericamente conhecidos
por gasogénios ou gaseificadores podem preencher os reguisitos
necessarios & substituicao. Estes podem operar conforme o tipo
de instalagao, com combustiveis sdlidos de origem mineral (car -
vao, linhito, etc.) ou vegetal (lenha, carvac vegetal e biomassa

em geral) representando estas fontes renovaveis de energia.

A gaseificacgao, processo muito usado no passado, de modo geral
tem sido, religada guase completamente a um plano secundario des
de a decada de 50 devido ao baixo prego de petrdleo e seus deri-
vados; além disso, a utilizacao de derivados de petrdleo vem apre
sentando facilidades de instalagao, amior capacidade de geragao
de energia por unidade instalada, além de maior facilidade de
abastecimento de combustiveis. Com a atual conjuntura energética,
a gaseificagéo de carvao (por exemplo), apresenta inUmeras vanta

gens comparadas com O seu emprego direto nas indidstrias. Entre

elas:

- 0 carvao gaseificado pode substituir os derivados de petrdleo,
em todos os equipamentos projetados para queima desses combus-
tiveis com investimentos mais baixos que os requeridos para as

modificagoes gue saoc necessarias para utilizacd@p direta do car

vao;
- baixo custo de transporte através de canalizagSes;
- maior facilidade de controle da combustao:

- significativo aumento no rendimento térmico operacional do pro

cesso;



- melhor gqualidade de pro8uto final, rescolvendo os problemas de

produgao.

A gaseificagao dc carvao gera um gis constituido basicamente de

H
2!

O anterior tratamento e purificacac desse gas sera determinado

002, CO e CH4, cuja proporcao depende da tecnologia adotada.
de acordo com a utilizagao pretendida.

Assim, o gas de carvao pode ser utilizado como combustIvel in
dustrial ou residencial, gquer sob a forma de um gas natural subs
tituto, quer como um gas de médio poder calorifico, ou ainda usi
nas geradoras de energia elétrica e em alguns centros industriais,

como um gas de baixo poder calorifico.

E ainda empregado como agente redutor em metalurgia e como maté-
ria-prima basica para sintese de produtos quimicos, tais como

aménia, metanol, etc.

Sendo assim, tanto pelas vantagens que ela apresente guanto a sua
diversidade de utilizagao, a gaseificagdo deve ser desenvolvida
e utilizada mais ativamente. Visando esta importancia, este tra-
balho tem por objetivo, mostrar os principais aspectos basicos..
referente a gaseificagao, estudando os principais pari@metros e
suas influéncias no processo e por ultimo, tratando-se da trans-

formagao quimica das particulas sdlidas através de modelos sim -

ples.




2. PROCESS0S DE GASEIFICACAO

2.1. Consideracoes fundamentais

A gaseificagao & um processo que transforma as substancias
organicas de um combustivel por intermédio de agentes, tais
como calor (T 800°c), vapor, oxigénioc e hidrogénio, obten-
do-se como produto final uma mistura de gases de determinada

composigao (CO, CO,, Hy e CH,).

Ao contrario de processo de combustac, a qual acontece com
o oxigénioc em excesso ou em estequiométrico, a gaseificacgao
acontece com o carbono em excesso, especialmente consideran-
do o processo em contracorrente, O processo em contracorren-
te o ar exigido & tedrico (estequiomé&trico) e neste caso, o©
tempo de residéncia do combustivel pode ser infinita. Sendo
assim, o processo de gaseificacao nac pode ser considerado
como combustac incompleta pois ele inclui 0S processos de
oxidagao e reducgdo, as quais, fisicamente sao associados com

o nivel do leito ou espago de reagao.

O calor necessirio para as reagoes, que sao predeminantemen-
te endotérmicas, € fornecida pela queima parcial do combusti
vel ou de fontes externas. De acordo com a escolha do proces
so de gaseificacao podem-se obter, utilizando carvao, dife -
rentes gases combustiveis, como gas pobre, gas d'agua, gas

de sintese ou gas forte como mostra a figura 1.

As reagoes que se passam em um gerador de gas diferem muito
dependendo do seu modo de operagac e do tipo e forma do com-
bustivel. Sao de importincia fundamental, as reagdes na zona

de queima ou de reacao conforme a figura 2.
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Figura 2 - Principais zonas de um gasei-
ficador em contra-corrente.

O processo de gaseificacao pode ser descrito pelas seguintes

reagoes quimicas basicas entre o carvido e o oxigénio do ar e

o vapor d'agua:

- Combustao de carvao na zona de oxidagao

_).
C + O2 “ CO2
12,01 kg + 22,26 Nm3

AH = =97.,000 kcal/kmol

- Gaseificagao na zona de redugdo, a reducao de CO e H,O pa-

ra H2 e CO

Co, + C © 2 co
3 3

22,26 Nm~ + 12,01 kg = 44,80 Nm
AH = +38.200 kcal/kmol



-+
HZO M CREC H2 + CO

22,4 Nm® + 12,01 kg = 22,43 Nm® + 22,40 Nm>

AH = 428,200 kecal/kmol

Das duas equagOes anteriores, resultam:

-
CO2 ot H2 < CO + HZO

AH = +10.000 kecal/kmol

- Reagao de formagdo de metano na zona de redugio:

+
C + 2 H2 < CH4
12,01 kg + 44,86 Nm> = 22,38 Nm>

AH = -21.100 kcal/kmol

Obs.:-as reac¢oOes exotérmicas fornecem energia (AH

-as reacgoes endot@rmicas recebem energia (AH

€ negativo)

& positivo)

-as condigdes normais de temperatura e pressao sio 0°C e

1l atm.

Acima da zona de reagac, no caso do cogque ou de carvao vege

tal & baixo teor de matéria volatil, ocorre apenas uma seca-
gem. Com combustivel betuminoso, lenha ou carvaoc wvegetal de

alto teor de matéria volatil, além da secagem verifica-se

ainda uma pré-destilagac e um cragueamento parcial dos produ

tos da pré-destilagao.



2.2, Classificacao do gaseificador

2.2.1. Tipo de leito

Definido em funcdao da forma de contato entre os rea -

gentes, destinguem-se treés tipos basicos:

- leito fixo;
~ leito de arraste;

— leito fluidizado.

Na figura 3, tem—se esses tipos de gaseificadores

LEITD FIXO

GAS

canvip

LEITO DE ARRASTE

AGENTE
GASEIFCANTE

- CINZA

AGENTE
GASEIFICANTE

LEITO FLUIDIZAGD

CWZA

AGFNTE
GASEININCANTE

T CHTA

Figura 3 - Tipos de leito de gaseificadores




2.2.2. Quanto ao movimento relativo entre corrente de gases

e corrente do combustivel

~ Concorrente: o ar & insuflado de cima para baixo no

mesmo sentido que & introduzido o combustivel. A co
luna de combustivel & agquecida pelo calor radiante

e pelo calor conduzido de baixe para cima, secando
e predestilandoc o combustivel. Descendo, o ar na zo
na de reagdo sofre simultaneamente gaseificagao e
craqueamento sobre a grelha. Esse tipo de gaseifica
¢ao sO & apropriado para madeira, rejeitor vegetais
e briquetes de linhito, sendo geralmente usadc ape-

nas em pequenos aparelhos.

- Contra-corrente: a saida dos gases estd na parte su

perior. Este tipo de gerador, geralmente dotadoc na
grelha rotativa, pode trabalhar com praticamente to
dos o0s tipos de combustivel. Possui, via de regra,

camisa d'agua para obtencao do vapor d'aAgua e evita
deposito de escOria nas paredes da cuba. O gas re =
sultante neste tipo de gaseificacgac contém toda ma-
téria volatil do combustivel e umidade. A figura 2

mostra esse tipo de gaseificador.

3. ESTUDO DE EQUILIBRIO DE‘GASEIFICAQ;O

Para estudo desta secgao, adotemos a reagac homogénea de gas d'agua
(shift reagao) como exemplo, generalizando todas as reagoes de ga
seificagdo. Apbs o estudo do eguilibrio, mostramos os resultados

desse estudo, de outras reagoOes basicas da gaseificagao.

A reagao gquimica ocorre como consegliencia de colisdes entre as mo
léculas de varios reagentes. Por isso a velocidade da reagao é

proporcional a concentragac deles, Porém, uma pequena fragao de



colisao ocorridos com a energia acima da média e gue atinge o equi
librio devido a temperatura e n3o pela concentracio. Este fator

pode ser expresso pelo fator de proporcionalidade K ( 1).

Da equacao

+
C02 + H2 +~ CO + H20

temos:

V =R |co,| [H,]

V'= K |cO||H,0]
que sao as velocidades de reacao

No equilibrio, temo:

V = V' > K |C02||H2| = K' |co| |H,0]
= |CO||H20|
C K' 002 H2|

sendo KC o constante de equilibrio (depende somente da temperatu-

ra).

Admitido gas ideal, temos:

Lv
K =x (rRD)ZY = g JRT)
c P X P
onde: KP = constante de equilibrio de pressao
K, = constante de equilibrio molar

soma de quantidade molar dos membros da equacao

(+) direita e (-) esquerda.

Obs.2.: | | expressa concentragao molar.



...10_
Na equagac considerada: temos:
iv. = 0
conseqllentemente (RT)Zv =1 e K =X =K

trocando para pressao parcial

P P
CO H20

< P
CO2 H2

Analogamente, temos seguintes resultados para outras equag5es

consideradas.,

Para Boudonard reagdo (CO, + C * 2 co)

2
. 2 oo _ (VCO)Z. p2 o (VCO) . P
= 28 D9 5 =
P p Co, (vco'j o 12 (VCO )
2 2
onde: v = volume parcial

P = pressao total

Obs. 3: a concentracao da fase sdlida |C| & constante com a varia
¢ao da temperatura, desse modo, ela ndo afeta no equili -

brio.

Para reagao gads d'agua heterogénea

e
(H,0:+ C < H, + CO)
PH2 + Pco VH2 . Vco
Kp - =] E P
Py.o VH O



Para reagao de formagdo de'metano ( C + 2 H,

Boudouard Reacao Reagdo Gas d'agua Formagao
Heterogenea de Meteno
tec —_—
Ko Kow Kom
350 ’ 0-0000068 | 147,833 | 0,00m1404 | 7293.5 55,511
fbo 0.0000810 ( 12,342 !0.0009538 1048.4 ! 16.393
450 | 0.0008866 | 1,455, 3 ! 0.0050355 | 198.99 5.5944
500 | 0.0D44016 | 227.1¢ 50.921512 a5, 487 2.209
550 | 0.022448 | 44,547 0.07752g 12.900 | g.9s592
600 | 0.094715 | 1p.558 D.24179 I 4.1358 | 0,46357
650 [ 0.340925 | 2.933p /0.55775 | 1.497 / 0.23992
700 | 1.07266 | 0.93708 1.6618 1 0.60176 0.13237
750 | 3.00907 | 0.33233 f 3.7830 fo.zsaaa ’ 0.077154
800 | 7.64633 | 0.1378 | 7.968s | D.92549 { 0.047156
85D | 17.8366 | 0.056054 l 15.698 | 0.063702 " 0.830336
900 | 38.6164 | D.025895 | 29.1a6 ;0.034286 | (,019845
980 f 78.3033 ! 0.012772 | 51,477 | 0.019426 . p.pyasag ’
1000 | 149.886 | 0.0056717 | 86 gug | 0-011517 | p. 0095072
1050 ; 272.62 | g.p036661 | 140,73 | 0-0071060 | 0.0058505
1100 | 473.83 | 0.0021105! 220,38 ! o, 0nasare | 0.0050527
1150 | 790.88 | 0.o012646 | 333,85 | 0.0029953 | 0.0038056
1200 ' 1272.7 ‘ 0.0007857 | 452,50 + 0.0020305 | p.ppe9z37
1250. '1982.4 0.0005044; 708.85 | 0.0014107 { 0.0022859
1300 | 2998.7 ; 0.0003335 . 998.14 | 0.0010019 | (@.po18168
1330 | 4415.1 | 0.0002265! 1378, 2 j 0-0007255 ' 0.po14s60
1400 | 6346.3 | 0.0001575 1870.7  ; p.0pps3as i D.0011958
1450 | 8923.8 0.0001121] 2500.4 , 0.0003999 | p.popggsg
1500 | 12299 0.0000813 3296.2 J 0.0003034 | p.gpgs3sa

—_—

Tabela 1 - Constante de Equilibrio
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3.1. Estudo de Constante de Equilibrio

Como vimos pela segao anterior, a constante de equilibrio de

pende da pressaoc e temperatura.

As figuras 4 e 5 mostram as constantes de equilibrio de

Boudonarxd e a reag¢ao de formagao de metano em fungao da tem-

peratura.
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4 - Equilibrio da equa . Fig.

0" 80 1009

5« Equilibrio da reacgac

de formacdo de metar

¢ao de Boudouard (1 atm)
(1 atm)

Para 1 atm, a composigao de gas de 63% CO e 37% CO corres -
poride a temperatura de 700 Sc. se na mesma temperatura, a com
posicdo estiver de 30% CO e .70% Co,, a reagcao desloca para

direcao de formagcac de CO (ponto A da figura 4) até atingir

© equilibrio. Se tivermos uma composicio de 63% CO e 37% co,
€ aquecermos a 9000C, 1 atm o equilibrio se desloca na dire-
cao de formagdo de CO até atingir a composicao de equilibrio

nesta temperatura ou seja 95% CO e 5% C02 (ponto C da figura

1) .
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Todo sistema gquimico tende a estabelecer e manter O equili -
brio, assim, a constante de equilibrio & uma condieragao im-
portante para determiﬁar guando um sistema esta em equilli -
brio ou em gue diregac a reagao deslocara em ordem de atin -

gir o equilibrio.

De acordo com o principio de minima resisténcia (principio

de Le Chatelier-Brauris), O comportamento da reagéo pode ser
avaliado pela variagdo de entalpia. Esse principio diz que

um sistema em equilibrio tende a contragir as mudangas. de
condicOes externas. Assim um aumento de pressao caisa um des
locamento na diregéo de menor pressac que e o lado da equa =
¢ao de menor nimero de moles. Um aumento na temperatura cau-
sa um deslocamento na direcao de absorcac de calor de modo a

reduzir a temperatura.
Assim analizando as eguacgoes (A), (B) e (C)

C + 0, + 38000kcal/kmol Z22co (B)
C + H,0 + 28000 kcal/kmol * H, + €O (B)

Cc 4+ 2 H. - 21000 kcal/kmol < CH, (C)

2

O aumento de temperatura na reagdo (A) que & endotérmica, fa
vorece a formacgao de CO e com O aumento de pressac favorece
a formagao de co,. Na reagao (B) que & endotérmica, o deslo-
camento de reagao seguil de maneira andloga a reagao {A). Na
reagao (C) o aumento da temperatura favorece a formagao de
H, e 0 aumento de pressao favorece a formagao de metano.

Nas figuras 6, 7 e 8 tem—se as constantes de equilibrio iso
biricas e isotermas para as reagoes: Boudonard, do gas d'agua

heterogénea e da formagac de metano.
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Para determinar a constante de equilibrio pode-se usar o mé-
todo termodindmico., Porém, como as constantes podem ser obti
das facilmente nos manuais termodinamicos, deixemos isso a
cargo do leitor (no capitulo, Introdugao ao Equilibrio de
Fases e Quimico, do liveo Van Wylen mostra detalhadamente so

bre este assunto).

Composicao do gas no equilibrio

A previsdo da composicdo do gas que deixa a zona de reagao

de um gaseificador, para dada condigdo de pressao e tempera-
tura, podemos realizar através da utilizagdoc das constantes
de equilibrio, das reagdes principais e da equagac de balan-

¢o de material.
Para estudo dessa previsao, assuminos seguintes hipoteses:

- gas & ideal, portanto, podemos aplicar a lei de Dalton

(z p; = P)

- as constantes de equilibrio das reagdes principais sao co-

s Ml e k__)

nhecidas (k
P pw pm

B

onde kpB' kpw e kpm sao, respectivamente as constantes de
equilibrio de reacao Boudonard, da reagao heterogénea de

gas d'agua e da reagdo de formagao de metano

- elementos basicos que formam o combustivel sao: C, H,, 0,

e N2

- as reagdbes de enxofre e a formag@o de amdnia (N, + 3 H, z

2 NH,) sao desprezadas

- todo nitrogénio que entra na zona de reagao sai na forma

de N, nos gases efluentes

2
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~ todo carbono e hidrégénio do combustivel passam a CO2 e

agua na zona de oxidagio
- nao considerar os residuos e poeiras escapadas.
Assumidas essas hipOteses, temos 8 equagoes e 8 incognitas.

As incognitas sdo:

- M > quantidade de agente gaseificadora (Nm3/Nm3 de gas pro

duzido)
~ F + quantidade de combustivel (kg/Nm3 de gas produzido)
Obs.: a temperatura de reacao (aquela em que o equilibrio

das reacoes principais estabelece) & uma incognita adi
cional que pode ser determinado com o balan¢o térmico.

As 8 equagOes sao:

vco2
' e
(1} P . k pB = )2
co
VH20
(2) p . k'pw =
VH2 * Veo
Ven
4
! =
(3) P .k = ;
(vH )
2
(4) v + v + v + v + v + v =1
co co, H, H,0 CH, N,



= 7=

(5} Balango de massa de carbono
FoCG +M. Gy = CG

onde

C. - carbono contido no combustivel

= C para combustivel sdlido

C
C =1 se o carvao puro.

1 7 T T
M " Vico T Vo, "Ven, TPV cH (€ contido no agen
2 4 n m te)

Em muitos casos CM = 0, pois agente & o ar e % em volu-

me de CO, contida nele & 0,03%.

+ 5 = :
CG T Voo + vC02 VCH4 {volume parcial do gas produzi
do)

Sendo assim, temos

F . CG + M ., CM = VCO + vc02 + vCH4
onde

_22.416 . _ J C
Cp = T3 01 C = 1-8664 C = 55353

(6) Balanco de massa de hidrogénio

+ 5 = + +
F . HF M HM VH vH2O 2 VCH4

onde

_ 22,416 22,416 _
HFu—mh+mW—ll.lZlh+l.244W

h + hidrogénio contido no combustivel

w -+ umidade contida no combustivel
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(7) Balango de massa de oxigénio

_ 22.416 22,416 -
onde OF = 35000 ° o + 36.032 w=0,7005 0 + 00,6221 w

(8) Balango de massa de nitrogénio

_ 22.416 _
onde NF = *2"-8—-6'1'—6— = 0,8001 W

A solugao desse sistema & inconveniente e & demorado. Para

isso, existem métodos de solugdo grdfica e alguns de numéri-
ca tais como; método de Newton, Taylor pelo desenvolvimento
em série e o método de traingulo de S. Transtel etc. Deixa -

mos a cargo do leitor a resolugdo desse sistema.

Composicao do gas em equilibrio incompleto

Consideremos a reagac entre H e B, cujos produtos sdo C e D.

De acordo com a reagao

+
. + . c + .
My A MB B <« MC C MD D

as velocidades de deslocamento sao:

vV, =V
1 2
Mo M,
K (pC) (pD)
e K = % = u



= le=

= e (o)
A expressac (np) =l M

(pA)

& chamado de coeficiente de agao de massa; em equilibrio,

ele & igual ao constante de eguilibrio.

As materiais iniciais de reag@o nao sao convertidas completa
mente a correspondentes de condigao de equilibrio. As pres -
sCes parciais ou volumes parciais de gases sao diferentes e

(EE)M naoc & igual ao constante de equilibrio.

Chamando-se X, © grau de aproximagaoc ao equilibrio, a condi-
¢ao nao-equilibrio resulta:
— M

{(mp)” = X . KP onde 0 X 1

Dessa maneira, temos:
2

P
Tl [Ragl=p ==l (reagao Boudonard)
= SEN SR
Pco "By - n =, e
X + K = ———-——— (reagao heterogénea de gas d'agua)
U Py pHZO
HeE) _
Xy « K = — (formacao de metano)
Py P
2
Em geral XB # Xw # XM
Xg 1. X, 1.x, 1

Nesses caso o tratamento matemidtico da reagao fica extrema -
mente dificil. Transtel e Reauter procuraram evitar estas in
coveniéncias assumindo as hipdteses de que todas as reagoes

homogéneas atingem o equilibrio completo e as de heterogéneas
aproximam ao equilibrio, portanto X 1. Assumindo isso, te -

mos:



Para determinar o grau de aproximagao (X), & usado a compara

cao de valor entre calculado e da experiéncia.

Para determinar X, e X , as experiencias sao suficientes no

B
qual a formacao de metano € insignificante. Nestes casos, a
aproximacac com o cdlculo onde Xg = ¥, =1 & excelente, sendo

assim a suposicao & justificada satisfatoriamente.

Para determinar X,, a experiéncia nao & satisfatdria devido

os seguintes fatores:

1) M™va formagao de metano & extremamente pouco mesmo no

equilibrio;

2) O metano formado pelas matérias volateis do combustivel &

geralmente maior gque nova formagaoc de metano;

3) Determinacac analitica de baixo conteilido de metano & difi

cil e pouco preciso.

A temperatura de zona de reagao na face limite, a qual con -
trola a analise de gas produzido, resulta de balang¢o térmi -

coO.

A determinagaoc exata de balango térmico & dificil e a tempe-
ratura exerce uma influéncia forte na composigao do gas. Além
disso, o balango térmico do reator inteiro inclui a perda de
calor externa. Neste caso, a camisa de vapor & estendida aci
ma da zona de reacgao, e o calor introduzido na camisa pelo

reator & aproximadamente 1% do calor trocado pelo combusti -

vel. A dedugao & de 0,8% do calor introduzido de material mi

neral,
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Para achar a proximidade do equilibrio, devemos assegurar os

diferentes valores de X correspondente a toda temperatura de
reagao. Pelos inlimeros cdlculos com trés diferentes valores

de X, (com S E e IS G trés diferentes perda de calor ex-

terna, podemos achar valores favoraveis pela 0,8% de perda

de calor externa e pela X

= 0,24.

A tabela 2 mostra o resultado do cdlculo com essas suposigles
sendo que a temperatura de reacao & 671,50C determinada gra-

ficante.
tR 650¢ 675¢ 7008 671.5e0C
xBPK;B 58.664 32.564 18.645 35.294
waKéw 29.952 18.756 12.035 19.998
xMPK;M 1.15162 0.B4914 | 0.63538 0.88528
%Co 6.06 8.p4 10.43 7.74
%002 21.55 21.p4 20.28 21.12
%H
2 23.33 25.85 28,29 25.50
%H20 a42.36 38.37 b 35.51 39.45
‘ %CH4 6.27 5.68 | 5.08 5.76
| .
%N2 0.43 0.42 t ' ERal 0.42
100.00 100.00 ! 100.00 100.00
: .
F kg/Nm 0.1815 D.1862 0.1918 0.1855
3
M Nm~/Nm 0.8531 0.8306 0.8063 0.8338
3
Hg kcal/Nm 261.7 ! 269.7 276.9 L1
v i 3 i
Hi,g kcal/Km 1318.7 1392.8 1476.4 —
3
Et kcal/Nm 300.5 262.8 222.0 —

o —

Tabela 2 - Gaseificacgao de carvao a 20 atm

X, =1; X,=0,24; Q_ .= 0,8%)
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A tabela seguinte mostra a comparagao de produgac de gas,

calculada e medida.
Celculado

Gas de desunlatizaggu
Gés de gaseificagio

Gas de gaseificacio
(seco)
Apés a perde de 4.5% C

Gas final

Apas dedugao de 1%
na camisa

Apas retirada de 2% 802

Composigac do gés
(Bese seco)

12.58 % GO

33.99 % coz
43,02 % H
G 2

5.68 % CH

fal

0.73 %
3% N2

100.00 %

0.07579
5.35113

2.76033

2,83612
2.80776

1.88429

3

Nm /1b
&

Nm /1b
3

Nm" /1b

3
Nm /1b
Nms/lb

3
Nm f1b

Medido
comb, e
G e
fixo
comb, o ———_
comb. ——
comb, =

3

comb, 1.880 Nm /lb

14,36 % CO
31.30 % 002
42.89 % H,
9.65 % CHa
1.04 % N,
0.27 % H 8
0.24.% anm
0.25 % 0,

100.00 %

Tabela 3 - Comparagdo dos valores calculados e medidos
(p=20 atm abs.) do gaseificacdo de semi-an-

tracito

A perda de carbono & de 4,5% no residuo e na cinza e a perda
de 1% pelo gas de escape. O gis puro (apds lavagem de 2% de
CO2 sob pressao) & aproximadamente 67,11% de gas seco. Medin

do esse gas apds lavagem, o resultado de comparagao com o do
calculado mostra uma correspond@ncia satisfatdria como pode-
mos observar pela tabela 3. O gis final & composto de 97.33%



T

de gas de processo de gaseificagao e apenas 2,67 de desvalo-

rizagao.

O contefido de CO calculado & levemente mais baixa. Este fato
pode ser atribuido a temperatura de reacao levemente mais al
ta. Isto & perfeitamente possivel pelo fato de que alguns

itens de balango material nao sac exatos tal como a entalpia

do carbono solido.

O contendo de CO, calculado & maior pela mesma razao de CO

ser baixa. No entanto, mesmo na temperatura de reagao a
690°¢C (Qext = 10%), pode resultar o conteiido de co, alta. Em
valor absoluto, & possivel gque alguns CO2 j& tenha levado pe

lo pré-resfriamento apds o qual o gis bruto & analizado.

O contelido de H, € bem equivalente entre dois métodos, espe-
cialmente qguando nac consideramos HZS medido. De 43,02% de
H, no gas final 40,97% & devido a gaseificacao e 2,05% devi-

do a desvalorizacao.

O conteldo de CH4 nao pode ser usado como o critério de com-
paragao, pois ele foi o ponto de partida para deteminacao de

XM.

O contelido de N2 de 0,73% & baixo, comparando com 1,04% medi
do. Essa diferenga podemos explicar facilmente pelo fato de

ter considerado o carbono puro. Considerando o N2 contido no
combustivel (aproximadamente 1%) e a pequena formacdo de NH,
no gas, o contefido de N2 calculado pode corresponder perfei-

tamente o de medido.



3.4. Balanco térmico

Como mencionado anteriormente que a composi¢ac do gas em
equilibrio & determinada para temperatura de reag3o conheci-
da. Porém essa, temperatura & uma incognita gue pode ser de-

terminada através de balanco térmico.

A seguir, mostramos a variagao de temperatura rio reator

i
/N tempe ' i
\‘/_(;as emperalure ’ ~ zona de cinza
!

- zona de oxidacgao

- zona de reducao

zona de pre-aquecimento

= temperatura de reacao

~ temperatura do gas de sai-
da

rt
T X oo o oo
|

Fa Tl £ 'r;"l

Figura 9 - Avariaciao de
= temperatura

no reator

Partindo da zona de pré-aquecimento, o combustivel so0lido &
atingido a temperatura de reacao que & a temperatura de super
ficie do carvao no final da zona de redug¢do. Durante toda zo-
na de reacao, a temperatura de superficie de carvao € pouco
desviado da tR' devido o g&s formado na fase limite que con -
trola essa temperatura. Na zona de oxidagao, a temperatura de
superficie atinge aoc miximo. Em adigao ao processo de troca
de calor e massa pela conveccdo, o valor miximo & influencia-
do pela radiagao entre o plano de combustio ( o lugar de rea-
¢ao onde entre o oxigénio e a fase limite) e a superficie do
carvao. Na zona de cinza, a troca de calor ocorre entre o ar
e a cinza; abaixando a temperatura do material descarregado

e aumentando a temperatura do ar gue entra.

A figura seguinte mostra a temperatura da superficie em rela .
¢ao a temperatura do gas ao redor (em $%). As curvas foram

tracadas baseando a seguinte hipotese, as particulas do com—
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bustivel s3o esféricas. Na faixa de temperatura a 700°C, os

seguintes dados sao considerados para o cogque a alta tempera

tura:
- a condutibilidade térmica k = 1,957 kcal/m.h.%c (a 350°C)
- calor especifico cp = 0,3494 kecal/kg.°C
- densidade Bl = 950 kg/m3
- difusividade térmica x = 0,005896 m°/h
L A —- l

k = 1.957 kealfm hr *C
a = D.C05896 m? h;y ! —
h=10-20 izalfm?hr°C ¢
| i
I

i
2

} .

I .

: ! [ |

0 02 06 06 0B 10 12 14 16 18 2.0
Time hr

Figura 10 - Temperatura da superficie de particulas esféri-

cas do cogue aquecido pelo gas ao redor

Os coeficientes de troca de calor saoc assumidos de 20 a 11,7
kcal/mz.h.oc para o diametro esférico de 15 a 70 mm, corres-
pondendo ao tamanho médio das particulas para diferentes gre

lhas industriais de coque.

0 equilibrio de temperatura no final de zona de redugao (tR)
nunca pode ser atingida devido a pequena diferenga de tempe-
ratura existente na superficie de troca. Consequentemente,hi
uma diferenca de temperatura do gas e da superficie de com -
bustivel. Se este fato & assumido, a temperatura do gis nao
se iguala a da superficie na altura h da zona de reducgao e

sim a h + Ah num plano localizado acima de h.
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Este fato nao tem importancia, porgque h ou h + Ah serve sim-
plesmente para determinar a perda de calor externa na zona
de reagdo e a determinagio dessa perda & feita pela medicao

que tem erro de alguns milimetros ou até mesmo centimetros.

Com o esquema da figura 11 podemos analizar o balango térmi-

Ccoz

Calor gue entra

1. poder calorifico do combustivel, H (kcal/kg)

2. entalpia sensivel do combustivel apds pré~aquecimento, H,
(kcal/kg)

3. entalpia sensivel da agente gaseificadora, Hm (kcal/Nm3)

Calor gue sai

4. poder calorifico do gas produzido, H & kcal/Nm3
r

5. entalpia sensivel do g&s produzido, He kcal/Nm3

6. entalpia sensivel de cinza, Hg kcal/kg

7. perda de calor externa pela radiacido e conveccao, Qext

Figura 11 - Esquema de zona de reagao de um gerador

de gases para o estudo de balanco térmico
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Desprezando a cinza contida no combustivel, consequentemente
desprezando seu pré-agquecimento temos,

F.Hi-l-F.H + M, H =H.G+HG—Qext

c M i,
A perda de calor esterna pe influenciada principalmente pela
temperatura de gas, particularmente, na zona de oxidacgao onde

a temperatura & alta.

Quando se usa a camisa d'agua ou de vapor, também devemos

considerar a perda. Para o gerador com grleha rotativa de
producao normal com camisa d'Agua, Qext & aproximadamente de
8 a 8% para pequeno gerador de alta produgao & de 9 a 10% pa
ra gerador de alta produgao com camisa d'Agua & de 4 a 5% ou

menos.

Para a solugao grafica de balango térmico, a entalpia sensi-

vel do gas produzido em funcdao da temperatura deve a curva

12 Jalg =0 ()

i ext F‘Hc + M'HM - Hy = 20

i,G

A figura 12 mostra o balango térmico e a composicao do gas

em fungao da temperatura de reacao.



kcal fSCM

H

Figura 12 - Diagrama H - t e composigao do gas em fun-

cao da temperatura de reacao

4, INFLUENCIA DOS PRINCIPAIS PARAMETROS NO PROCESSO

4.1,

Influéncia da umidade contida no ar de combustio

A influéncia do processo de gaseificacdo & caracterizada pelo
poder calorifico inferior do gds produzido e também pelo ca-

lor contido no gas isto &, calor gerado pela umidade de com-

bustivel gaseificado. As figuras 13 e 14 mostram a influéncia
da umidade da agente gaseificadora na composigao do gas produ
zido e no calor gerado. O calor sensivel mostra a tendéncia

similar do poder calorifico inferior, mas ele permanece cons-



Figura 13 - Influéncia da umidade relativa do comburente

na_ temperatura de reacac e composicao dos gases
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Figura 14 - Caracteristicas dos gases de carvdo em funcao

da umidade relativa do comburente
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tante apds seu ponto maximo & atingido na faixa de 0,10% ou

correspondente a uma temperatura de saturagao da ordem de

40°c =50°¢c.

A adicao de vapor no ar de combustao fornece, principalmen -
te, o controle de escoéria, o combustivel e matéria mineral
minima necessdria para operacac segura. Se O gas gquente e
usado deve-se tornar acidado para nao atingir o ponto de or-
valho do vapor e do vapor de alcatrao possivelmente contida
no gas. O ponto de orvalho para diferentes quantidades de

umidade contidas no combustivel & mostrado na figura 15.

Orw point °C

Tk

Figura 15 - Ponto de orvalho do gas para diferentes umi-
dades contidas no ar de combustao (v'y O) e
2

do combustivel (w%)




4.2, Influéncia de pré-aguecimento do ar

0 pré-aguecimento do ar de combustao aumenta .a temperatura

de reacdao e melhora a qualidade do gis produzido. Porém,
adicionar o vapor, o efeito de pré-aquecimento & continuo.
Por essa razao, esses dois fatores devem ser ajustados para

ao

certa temperatura de reagao e para temperatura maxima gue
deve ser mantida na zona de pxidagao e para obter o maximo
poder calorifico do gas produzido para dado combustivel e a

condicao de operacao. A figura 16 mostra essas caracteristi-

cas.

SWERCT GF PIENEATING THE HIAST

o i
H B
; A
1
1300 |—{— 4 Lo
il !
o '
£ |
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o i
bl e
el
1100 ]
ﬁ |
1000 ,____L_I!___
_—

0 20 400 650 B0 100D
a Preneal *C

Figura 16 - Influéncia de pre-aquecimento no poder calori-

fico do gas produzido

Come podemos observar pela figura 16, o pré-aquecimento nao

influencia na gaseificacao de carbono com 0 ar seco.

Para temperatura de saturacgao de 57,50C, o aumento de 100°C

pelo pré-aguecimento resulta uma melhoria de 35 kcal/Nm de

poder calorifico do gads produzido. Para alto grau de satura-

= 40%; t_ = 76,2°C) o aumento médio & dobro

Chegando aproximadamente de 70 kcal/Nm3.

= 1
gao de ar (v H.0
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= B =

Para uso simultaneo desses dois fatores podemos ter seguin -
tes observacgoes. Para’ts = 76,200 e temperatura de pré-ague-
cimento tM = 450°C o mesmo valor de poder calorifico & atin-
gido para t_ = 57,50C sem pre—aquecimento. A tabela seguinte
mostra um aumento de 8,8% na produgac de gas ou o poder calg

rifico contido.

| ' , - -

) _'ts t, £ Hi(&midu) Produgeo  Celor-Gas
. .
e 2c eC kcel/Nm | Nm /kg kcal /kg
- !
, .
57.5 57.5 716 1187 . 5.432 6448
76.2 450 641.5 1187 L 5.91 7045
[
Tabela 4 - Comparacgac entre baixa saturag¢ao com alto

pre—-aquecimento

0 uso de pré-aquecimento deve ser estudado juntamente com a
adicao de vapor no ar tanto no custo de instalagao quanto ao

rendimento na produgac do gas.

Influéncia de recirculacac de gis de combustao

0 CO2 tem efeito de reduzir a temperatura maxima, impedindo
a formacao de escdria. Embora ser util, o custo de instala -
¢3o & muito caro comparando com a agua para obter o mesmo
efeito. A recirculacgdo de gases de combustao que contém tan-
to CO2 quanto vapor proporciona satisfatoriamente a redugao
de temperatura com © custo de instalacao aceitavel. Porém es
ses gases também contém grau de guantidade de nitrogénio, cu
ja introdugdo na camara aumenta sua pressac interna. A vanta
gem consideravel no gerador pequenc &€ a eliminag¢ao ou a redu
cao de Agua necessadria para a reagao. Outra vantagem € a pos

sivel utilizacdo de entalpia de gas de combustao.
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A tabela 5 compara dois processos mostrando as diferengas en

tre gaseificacao "Gmida" e "seca" com recirculacao de gases

de combustao. As condigOes de operagao sao exatamente iguais.
Comoustivel: Carveo; Gext=10.7%; tH=7DDQC

Adigao de Vapor Adico de 0.5 Nm° deGas de

= 3
Exeustzp por Nm de ar seco

t =56.7eC v! = 0.05
s HgD 0.0531
v' = 0.1681
H.D
P v' = 0.0464
_002
V'D = [0.1747
2 vé = 0.7584
v& = 0.6572 =
2 v' = [0.758B4
02
tM= 56.7°C
t = 100e
7 ooeC

Composigac do Gas

QEEEE Saco ' UOmido Seco_
26.69 27.20 24.78 24.93 %GO
6.64 6.77 7 5.76 '%c02
11.64 11.86 3.95 3.97 %H2
1.87 —_— 0.59 — %H2o
0.04 0.04 0.00 0.00 %CH4
53.12 54.13 64.395 65.34 %Nz
100.00 100.00 100. 00 200.00 %
Poder Calorifico do Gas
1109 1130 850 855 kcal/Nm3
Produgao de Gas
5.593 7.033 Nma/kg
Calor-Gas
6203 5978
| Eficiencia |
76.77 % 73.95%

Poder Celorifico da mistura Gas-Ar

o
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Se os gases de combustao sac adicionados ao ar de combustao

seco, © poder calorifiéo do gas produzido decresce aproxima-
damente de 24%, e o calor contido apenas de 3,6%. A eficién-
cia & mantida ao proximo, mas o fator importante, referindo-
se a saida de motor de combustdo interna, & o poder calorifi
co da mistura gas-ar que entra no motor. Ele cai de 12,8% a
505 kcal/NmB, cujo valor & apenas 63% de padrac de operacao

pratica de gasolina (800 kcal/NmB).

Em alguns casos de pratica, a pequena proporgcac de gases de
combustac & Util dependendo a natureza do combustivel utili-

. . - . — -~ - 2
zado, mais em principio, a operagao de ar de combustao umida
& mais recomendavel que o uso de recirculacao de gases de

combustao.

Influéncia de perda de calor externa

A influéncia de perda de calor externa & contrdtia ao preaque
cimento de ar de combustao. Para tal faixa de temperatura de
reagao, a perda tem pouco significado para o poder calorifi-
co do gas produzido. Quandc aproximamos & segd@o critica da

curva (H; ou CO, H,}, o efeito da perda aparece mais acentua

damente.

A figura 17 mostra esses efeitos para trés casos tipicos de

ar de combustiao seco, médio e Timido.

1500 - I
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!
[
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If; vead/3CH

o 5 10 15 20 25
Figura 17- Influéncia®@e perda de calor externa




4.5. Influéncia da temperatura

Num gaseificador, a temperatura da zona de reagao & definida
como a temperatura na gual as reagoOes principais atingem o

equilibrio. Essa temperatura & um fator importante poils as
constantes de equilibrioc das reagdes dependem da temperatura
conforme foi visto anteriormente. Na figura 18 tem a influén

cla da temperatura nas principais reagoes que ocorrem num ga

seificador.

o T
o Plllrh //A
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-
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»
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400 00 L 1] 1000

Figura 18 - Influéncia da temperatura nas principais
reacoes de gaseificacao

A temperatura midxima do leito que & da regido estreita da zo
na de oxidagéo deve ser controlada, pois, nas altas tempera-
turas as cinzas podem entrar a um processo de amolecimento
até mesmo em fusao. Se tal fato ocorrer, podera ocorrer, a
formagao de um bloco de material sinterizado que obstrui o
gaseificador impedindo o escoamento continuo do combustivel.
Esse problema & muito comum em processos industriais. O con-

trole pode ser feito pela utilizagao de relagdes adequadas
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de vazao de ar, o vapor d'Agua,combustic e tambdm pode ser

feito pela recirculacac de gases de combustao.

Influéncia de pressao

A pressao tem influéncia acentuada na composigao dos gases
. ~ - "~ - .
pois favorece as reacoes em que ha redugac de minimo de moles.

Na figura 19, tém-se a influéncia da pressdo na composigao

dos gases.

1= 700°C g
\—....-..-. S 0
\ N 20

] I .
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Figura 19 - Influéncia da pressao nas principais reacoes
de um gaseificador

0 efeito de aumento de pressao provoca o deslocamento de

equilibrio da reagao de formagao de metano no sentido de pro
duzir o metano. Além disso, devido & alta pressdo e conse -
gllente maior concentracac de gases por umidade de volume, po
de-se conseguir taxas de reacao relativamente altas mesmo em

temperaturas moderadas. Isso pode ser interessante para evi-
tar temperaturas maximas do leito muito altas evitando, por-

tanto, sinterizacao ou fusao de cinzas.

Se mantidas todas as outras condigoes constantes, um aumento

de pressao deve: diminuir a concentrag@o de CO, aumentar for

temente a de CH4.
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O resultado € um gas com maior entalpia de combustdc por uni
dade de volume produzido. Promove, também, um aumento na fra

cao de carbono convertido e no rendimento global do processo.

Por outro lado, gaseificadores operando a alta pressao neces
sitam medidas especiais de seguranca, além de exigirem altos
investimentos em materiais e altos custos de operacdo. Por
exemplo, nao & conveniente do ponto de vista de segurancga, a
operagac de um gaseificador a alta pressac e que nao traba -
lhe com sistema de camisa d'agua. Isto devido ao risco de que
da de parede refrataria e que levaria a exposigéo de chapa do
corpo do equipamento & altas temperaturas em condigdes de al-

tas pressoes internas.

Influéncia de oxigénio

A temperatura de reacao e a qualidade do gis aumentam e as

s

materiais inertes sao reduzidas guando o ar gaseificante
enriguecido com 02 ou mistura de 02 - Vapor ou mesmo oxigé -
nio puro. Duas areas de limite de interesse pratico &de 21 a

100% de O2 e de O a 80% de HZO'

O poder calorifico & influenciado principalmente pelo O2 con
tido no ar seco e menos influenciado pelo vapor.Toda reacao
de alta temperatura permite alta porcentagem de vapor e pode
influenciar fortemente na economia. Para obter alto poder ca
lorifico, podermos usar os métodos de preaquecimento, adigao
de calor pela recirculagao de gases e calor externo e acima

de tudo, com o aumento de pressao.

Na figura 20, mostra a influéncia da porcentagem de 02 na

temperatura de reagao e no poder calorifico do gds produzido.

A mistura de O2 + vapor d'dgua tende a produzir gases mais ri
cos em hidrogénio, mais ricos em CO, e com menor poder calor-

rifico a medida que aumenta o tero de vapor d'agua.
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Figura 20 - Influéncia da porcentagem de oxigénio e
vapor d'adgua na temperatura de reacao

na gaseificacao de carvao

A produgao continua de gas d'dqua através de gaseificac3o de

coque com a mistura O2 + vapor d'agua pode sexr, no futuro, a

principal fonte de produgao de gas de sintese.

A tabela 6 mostra a influéncia do teor de vapor d'agua em

mistura com O, na composigdo e caracteristicas dos gases ob-

tidos com carvao.

As consideragoes que sao feitas nesta tabela:

- escOria liIguida (50 ~60% de H,0, 50 ~40% de 0,) ou tp

= (1200 ~1800°C):

- escoria seca ( 65 ~80% de H,O, 35 ~ 20% de 02) ou tp

= (750 ~ 650°C).
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Escﬁria Sece

t: ef
R

Anélise do Bas
{Gmido)
Co %
Go,, %
!
H2 %
H A
20 "
CH, %
%
3
Hs kcal /Nm
3
Hi kcal /Nm
H2/C0 5
F kg/Nm
3 3
M Nm /Nm

Analise do gés
(seca)

cCo %
co, %
My
CH, %

%

50 52.5}- 55| e | 65 70! 75 80
50 | 47.5! 45| ap 35 30 : 25 20
1200 | 989 887 | Boo | 753.5! 715 680 | 64D.5
| 1 {
75.8 73.14 70.33 sz.ag 54.17| 44.56' 34.71 24.06
—— | o0.81] 1.86 5.14| 9.p97 13.43. 17.50 21.43
55.0| 26.14' 27.30 29.73 | 32.19 34.52:35.43i 37.40
—- | 0.25] 0.77| 2.34| 4.37 7.17’10.83% 16.20
e 0.02? 0.04 0.10 0.18; 0.32 0.53 0.9
100.0 ¢ 100.0 100.00 100.00 100.0.100.00 100.00 160.00
| 3028 | 2009 2961 | 2810 2635 | 2429 .2210 1954
2908 | 2884 2825 . 2666 2479 2260 2030 1766
0.333? 0.36 .0.39 io.av ' 0.59 | 0.77 1.04  1.55
Io.aols'o.aaaafo.assaio.ssad D.339§0.3125§D.2826 0.2486
'0.5000 0.503420.511820.5375 o.sse%a.soaezn.eaaa 0.6927
iy '
H ! ! :

i 95.6 | 73.36:70.88 . 64.19 556,64 .4B.00 38.93 28.71
—— | p.a1' 1.57 ' 5.27 9.51 14.47 19.63 25.57
25.0 | 26.21 27.51 30.44 33.66 37.19 40.85 44.63

' .10 0.19 0.34 , 0.59 1.09

I 0.02 0.04 !

:IOD.DDIIDD-UU 100.86100.00 100.00 100.00 100.00 100.00

i
|

t

Tabela 6 - Composigac de gas produzido pela ga-

seificagac com a mistura Oy + vapor d'agua




4.8, Influéncia de vapor d'agua

Mantida todas as outras variaveis constantes, o aumento na

vazdo de vapor d'adgua para o leito causa a queda de tempera-
tura média deste. Isto se deve ao fato de gue a reagao endo-
térmica & favorecida. Assim, a concentragaoc de CO cai, aumen

ta a de C02
aumento significativo. Além disso, o vapor em excesso ird so

e aumenta a de H, e CH,. Esta iltima nao tem um

mar se aos gases que tem altc teor de umidade e valores rela

tivamente baixocs de poder calorifico.

O vapor em excesso pede levar a um "esfriamento" demasiado
do leito aumentando a frag@o de carbono nao convertido nas

cinzas.

A baixa quantidade de vapor pode levar a um aumento excessi-

vo na temperatura mAxima do leito com as mesmas consegfiéncias
descritas na sec@o 4.5. Além disso, a concentragadc de hidrogé
nio e metano serdo muito baixas no gas produzido levando &

diminuicac do poder calorifico deste.

Uma gaseificacdo importante usando vapor d'égua & a formagao
de gas d'agua. O combustivel & gaseificado com vapor d'agua

através da reacao
C + HZO + CO + H2

Em decomposigao completa, a composig@o desse gas & de 50% CO
e 50% H,. Comesta reacdo & fortemente endotérmica, & preci-
so fornecer o calor. Uma das maneiras convencionais & operar
o gaseificador em ciclo; sendo gue num ciclo passa-se O ar
(ou oxigénio) para agquecer o combustivel, em seguida passa-se

o vapor. Outras maneiras, operando continuamente, sa0:
1) aquecimento pela fonte externa (método indireto);
2) recirculacgado do gis produzido (método direto);

3) aquecimento elétrico;

4) combinagdao de métodos anteriores 1), 2) e 3j).
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Por Gltimo, a gaseificacdo contiinia com a mistura oxigénio-
vapor produz gas d'dgua rico em CO (conforme visto pela tabe

la 6).
O processo continuo, por tanto, inclui:

5) gaseificacao com mistura 0, =~ vapor;

6) combinagao de todos os métodos anteriores: L e

Nas figuras 21 e 22 e na tabela 7, mostram anilise de gas

d'agua em varias temperaturas, baseado em Xp = Xy = L5

Xy = 0,24
50
th I/___,_f_s_
&0 Lo
. 4/
r / r -
20 A -
10 4 —ﬁi\\
. . l‘ \
0 '\.—;—-—_‘_—I
700 800 00 1000

Figura 21 - Composigdo de g&s d'dgua (base umida)
em funcao da temperatura

Figura 22 - Composig¢do de gas
d'dgua (base seca)
em fungao da tem-
peratura.




S00 800 | 750 700 ]650 600 J 550 ] 500

£ ec 1000
% GO fas.sa 48.72 | 44.81|39.75 31.68 ' 21.86 12.92! 6.57 | 2.90
% Co, ; 0.16 | 0.61 | 2.63( 5.25 | 9.36 | 14.02 | 17.62:19.26 | 19.14
% H, '49.86 |a9.72 fas.so 49.35 |48.88 547.33; 43.88 38.29 | 31.02
#H,0 '0.28 | 0.83 g 2.78] 5,19 | 9.32 115.50; 23.44'32,48 ' 41.86
%CH, | 0.06| 0.12] 6.28] 0.45 | 0.76 | 1.29} 2.14[ 3.40 ' 5.08
% flom;ooflou.oq 100.0/100.00! 100, 00 100.0;100. 00,100 00 100.00
Analise ; é 5 ; j
{(seco) , ’ j ! ; f
% co 49.78 49.13; 46.09'41.93 | 34.94 25.87 16.87 9.74 4.99
% co, 0.16 o.azf 2.?0; 5.54 '10.32 16.59 23.02 28.52 32.92
* H, '50.00 50.13; 50.92;52.06 53.90 56.01 57.31'56.71 53.35
# CH, 0.06 | 0.2/ 0.29! g.a7 | 0.84 1.53 2.80 5.03 8.74
:100.00 100. 00 100.0.100.00 100.00 100.60 100, 0,100.00 100.00
F kg/Nm> 18.2672) 0.26500.2556! 0.2436' 0.22400.1992 . 0. 1751 0.15660.1454
M oNmO/Nme | D.5025 0.50780.5284;0.55a5‘0.59720.5541 0.7160 0.77570.8304
G(unjdo)  .3.743 | 3.774 [3.912 jd.lﬂﬁ 4.455 5.021 5.711 6.385 6.880
Nm /kg ; ; :
G(seg;) 3.733 | 3.743 3.803 3.893 4.049 4.243 4.372 4.311 4.000
Nm /kg i

e o o
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Tabela 7 - Composigdo do gis d'igua em fungao

da temperatura de reacao




5. ESTUDO CINETICO DA GASEIFICACAO

Para o estudo cinético das reagoes sdlido-gis, existem 2 modelos
ideais bastante simples que representam situacoes limites na va -

riacao da superficie de reagdo com o tempo. Esses modelos sio:

- Modelo da Reacao Continua;

- Modelo de Nacleo Nao-reagido.

1} Modelo da Reacao Continua

Nesse modelo, o reagente gasoso penetra na particula e a reagdo
ocorre simultaneamente em todo o seu volume. Ent3o o reagente
s6lido & consumida continua e progressivamente a toda particu-

la, mais ou menos uniformemente como mostra a figura 23.
boixa  conversod cHe ¢enversto

iempe tempo
—_— —_—

toncentracde
do  séllde

Figura 23 - Modelo da K&4t3¥"Continua

Esse modelo & aplicado para particulas porosas quando a difu -
sdo do reagente gasoso na particula & muito mais rapida que

a velocidade da reacao quimica.

Como mostra na figura 23, reagente gasoso (A) & presente em to
da particula e reagem com reagente sdlido (B). Para 12 aproxi-
magao, podemos admitir que as concentragdes dos reagentes na
particula sao uniformes:

d XB

a—;~ = Kr c CA - (1 = XB)




onde: X, - fragao de B convertido
K, — constante de velocidade de reacao (cm3/mol.A.seg)
CA - concentragao uniforme de reagente gasoso A

2) Modelo do Niicleo Nao-Reagido

Nesse modelo a reacdo ocorre simultaneamente na superficie ex-
terna da particula. Essa particula move-se em direcao ao centro
do sdlido, podendo deixar atrds de si uma camada sblida inerte
(cinzas). Entdo, numa conversio intermedidria do sblido, exis-
te um n@cleo nao-reagido que diminui de tamanho durante a rea-

¢ao, como mostra a figura 24.

bolxe  conversoo comods de cinros olie convercgo
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Figura 24 - Modelo do Nicleo Nao-Reagido

Esse modelo & aplicado para sélidos ndo porosos ou para parti-
culas porosas no caso em que a velocidade de reagao & muito

mais rapida que a difusio do reagente gasoso nos poros da par-
ticula, naoc permitindo a penetracaoc do gis no nficleo nao-reagi

do.

As particulas em estado de conversao, devem vencer trés resis-

téncias em série segundo esse modelo.

1. difusao através do filme gasoso estagnado em torno das par-

ticulas:

2. difusao através da camada de cinzas;



3. Reagao quimica na superficie do nGclec nao-reagido
-~

Para apresentar a expressao cinética e a equagao de conversao va

mos admitir as seguintes hipOteses:

1 - Reagaoc heterogénea e irreversivel;
2 - As particulas sao esféricas;

3 - Espessura da zona de reagao & pequena comparada & dimensao da

particula.

*) Processo controlado pela reacao quimica

Neste caso, a taxa de conversao do sdlido & proporcional 3 area

de superficie de reagao

. a N, . an,
e P dv £ °.b @& S
c t rc 1 +

Ny, Ny - nimero de moles de A e B
r, - ralo do nucleo nao-reagido;

K, - constante de reagao quimica.

A reacao progressiva com o tempo, na particula, em termo de

conversao ou tamanho do nicleo &, dada pela:

Bt s e sl = 1/3
F=1l--=% =1=(1-X)

t - tempo necessadrio numa determinada conversao

§ - tempo necessdrio para conversio completa

R - raio da particula

r
_ c,1/3
onde (1 - XB) = (?T
e
e A S A
b'Kc°CA 2b.Kc.CA



i)

- ANy -

Pg ~ densidade do B

dp - diametro da particula

Processo controlado pelo filme gasoso

Esse mecanismo controle o Processo quande nac ha formacao de cin
zas. Como, na maioria dos procesos, ha formacdo de camada de cin

za, esta resisténcia pode ser desprezada.

Processo controlado pela difusio através de camada de cinza

Aplicando a lei de Feck para difusao do reagente (A) na camada de

cinza, podemos obter o progresso da reagao.

R i

IR e 7 "c.3
7 =1 3(1R)+2(R)

L1113 (1-xB)2/3 + 2 (1-xy)

2
s5_ Pp - R Pp : 4
e = —— . = e
Gb.DS.CA 24b.DS.CA

onde D_ € difusividade do reagente A

Quando comparamos a resisténcia da reagcao quimica e da difusao,

podemos obter a resisténcia equivalente

d
R | o
g K 12 DS

C

Feito o estudo desses dois modelos, podemos associi-l1os na situa
¢ao real, pois a reacdaoc pode ocorrer ao loengo de uma frente difu
sa, dando assim um comportamento intermedidrio entre o modelo do

Nicleo Nao-Reagido e modelo da Reagao-Continua.



6. ALGUNS ESQUEMAS DE PRODUCEO DE GAS
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Figura 25 - Piloto de gaseificagao montado no campus
de West Virginia University
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Figura 26 - Processo de producdo de gis industrial com
carvao de alto teor de cinza (KGN da Alemanha

Ocidental)
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COMPANHIA ESTADUAL DE GAS DO RIO DE JANEIRO
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