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RESUMO

As metas da Unido Europeia para 2020 em termos de biocombustiveis e bioliquidos
traduziram-se, na Ultima década, nhum destaque da industria de biodiesel em Portugal.
Inerente ao processo de producdo biodiesel estd um subproduto, o glicerol bruto, cujo
estudo tem vindo a ser alvo de interesse na comunidade cientifica.

O objetivo principal deste trabalho consistiu ho estudo da gasificacdo do glicerol
técnico e do glicerol bruto, usando vapor como agente oxidante. Pretendeu-se avaliar a
composicdo do gas de produgcdo obtido e os parametros de gasificagdo, como a
percentagem de conversdo de carbono e de hidrogénio, o rendimento de gas seco, a
eficiéncia de gés frio e o poder calorifico do gas produzido.

No estudo da gasificacdo do glicerol técnico avaliou-se o efeito da temperatura na
performance do processo, entre 750 — 1000 °C, e estudou-se ainda o efeito do caudal de
alimentacdo ao reator (3,8 mL/min, 6,5 mL/min e 10,0 mL/min). Para o caudal mais baixo,
estudou-se o efeito da razdo de mistura glicerol/agua (25/75, 40/60, 60/40 e 75/25) e para a
raz&o de mistura 60/40 foi avaliada a influéncia da adi¢do de ar como agente gasificante.

O estudo da gasificagédo do glicerol bruto foi feito realizando ensaios de gasificagéo
numa gama de temperaturas de 750 °C a 1000 °C, para uma razdo de mistura glicerol/agua
(60/40) com o caudal de 3,8 mL/min e usando apenas vapor de agua como agente de
gasificagéo.

Os ensaios foram realizados num reator de leito fixo de 500 mm de comprimento e
90 mm de diametro interno, composto por um leito de alumina com particulas de 5 mm de
didametro. O aquecimento foi realizado com um forno elétrico de 4 kW. A amostra de gas de
producdo recolhida foi analisada por cromatografia gasosa com detector de
termocondutividade.

Os resultados obtidos na gasificagdo do glicerol técnico, revelaram que a
temperatura € uma variavel preponderante no desempenho do processo de gasificacdo. A
excecdo do poder calorifico superior, para o qual se obteve uma ligeira diminuicdo de
valores com o aumento da temperatura, os valores mais elevados dos parametros de
gasificacdo foram obtidos para temperaturas superiores a 900 °C. Esta temperatura parece
ser determinante no modelo cinético de gasificacdo do glicerol, condicionando a composicdo
do géas de producao obtido. Concluiu-se ainda que, na gama de caudais testada, o caudal de
alimentacgdo ao reator néo teve influéncia no processo de gasificagao.

Os ensaios realizados para avaliar o efeito da razdo de mistura permitiram verificar

que, o aumento da adicdo de 4gua a alimentacdo se traduz na reducgéo do teor de CO e de
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CH, e no aumento do teor de H, e CO,, no gas de producdo. Para a razéo de mistura 25/75
foram obtidos valores de 1,3 para o racio H,/CO para temperaturas superiores a 900 °C.

A influéncia da adicdo de agua tornou-se mais evidente nos ensaios de gasificacdo
realizados a temperaturas superiores a 900 °C. Verificou-se um aumento da conversao de
carbono, do rendimento de gés seco e da eficiéncia do gés frio e uma ligeira diminuicdo do
poder calorifico e da poténcia disponivel, no gas de producdo. Para as razdes de misturas
60/40 e 40/60 obtiveram-se resultados, para os parametros de gasificacdo, da mesma
ordem de grandeza e com valores intermédios entre os obtidos para as razdes de mistura
25/75 e 75/25. Porém, quanto maior o teor de agua alimentado maior o consumo de energia
associado a vaporizacdo da 4gua. Assim, o aumento do teor de agua na mistura sé
apresentard interesse industrial se o objetivo passar pela producao de hidrogénio.

Quanto ao efeito da adicdo de ar como agente de gasificacdo, os resultados obtidos
dao indicagdo que se poderdo potenciar algumas reagdes exotérmicas que contribuirdo para
a reducdo do consumo energético global do processo. Por outro lado, o gas de producdo
apresentou um racio H,/CO interessante do ponto de vista da sua aplicacdo industrial,
superior em 35 % ao verificado para a gasificacdo efetuada apenas na presenca de vapor. A
excecdo do decréscimo no valor do poder calorifico superior do gas de producdo, o0s
restantes parametros estudados apresentaram a mesma ordem de grandeza, dos obtidos
para o estudo da mesma razao de mistura na auséncia de ar.

Relativamente ao estudo da gasificacdo do glicerol bruto, obtiveram-se valores de
racio H,/CO e eficiéncia de gas frio mais elevados que os valores obtidos para a mesma
razdo de mistura usando glicerol técnico. Os demais parametros de gasificacdo avaliados
mostraram-se semelhantes entre as duas matérias-primas, verificando-se apenas uma
ligeira diminui¢céo no valor do poder calorifico superior do gas produzido com glicerol bruto.

Os resultados obtidos demonstram a possibilidade de valorizagdo energética do

glicerol bruto resultante da producéo de biodiesel.

Palavras-chave: gasificacéo leito fixo, glicerol, vapor, ar, gas de sintese.
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ABSTRACT

The European Union goals for 2020 regarding biofuels and bioliquids have promoted
the Portuguese biofuel’s industry in the last decade. Yielding from the biofuel process there
is a sub product, the glycerol crude, whose study has become more attractive for the
scientific community

The main aim of this work was the study of technical and crude glycerol gasification,
using steam as an oxidant agent. The composition of the producer gas and the gasification
parameters, such as carbon and hydrogen conversion, dry gas yield, cold gas efficiency and
the high heating value of the producer gas ere evaluated.

On the technical glycerol gasification study, it was evaluated the effect of the
temperature on the performance of gasification between 750 — 1000 °C and the effect of the
raw material flow to the reactor (3.8 mL/min, 6.5 mL/min and 10.0 mL/min). For the lowest
flow rate, it was studied the effect of the glycerol/water ratio (25/75, 40/60, 60/40 and 75/25)
and the effect of the addition of air as oxidant agent to the 60/40 ratio.

The study of crude glycerol gasification was carried out through trials within a range
of temperatures from 750 °C to 1000 °C, using a glycerol/water ratio of 60/40 with a feed flow
rate of 3.8 mL/min, with steam as gasification agent.

Tests were performed in a fixed bed reactor of 500 mm of length and 90 mm of
internal diameter, comprising an alumina bed with particles of 5 mm diameter. The heating
was done with an electrical resistance of 4 kW. The collected producer gas samples were
analysed by gas chromatography with a thermal conductivity detector.

The results obtained in the gasification of the technical glycerol revealed that
temperature has an important role in the performance of the gasification process. Except for
the high heating value of producer gas, to which a slight decrease was obtained, higher
values of the gasification parameters were obtained for temperatures above 900 °C. This
particular temperature appears to be determinant for the kinetic model of glycerol
gasification, conditioning the volumetric composition of syngas. It was also concluded that
within the tested range of flow rates, the feed rate of reactor had no effect on the gasification
process.

The tests performed to evaluate the effect of glycerol/water ratio allowed to verify that
an increase in the addition of water leads to a reduction of CO and CH, content and an
increase of CO, and H, content in producer gas. For the 25/75 ratio values of 1.3 for the
H,/CO ratio for temperatures above 900 °C were obtained. The influence of the addition of

water became more evident in the gasification tests performed at temperatures above 900



°C, which values revealed an increase in parameters such as carbon conversion, dry gas
yield and the cold gas efficiency and a slight decrease of the high heating value and power
available in producer gas. For 60/40 and 40/60 ratios, the results obtained for the gasification
parameters were within the same order of magnitude with intermediate values between those
obtained for 25/75 and 75/25 ratios. However, by increasing the water content, higher energy
consumption is associated with its vaporization. Therefore, increasing the water content in
the mixture only seems to be industrially interesting if the aim is the production of hydrogen.

As for the effect of adding air as a gasification agent, the results give an indication
that the presence of oxygen may enhance some exothermic reactions that can contribute to
reducing the overall energy consumption. On the other hand, from the viewpoint of an
industrial application, the producer gas showed an interesting H,/CO ratio higher than 35 %
than the one observed in the gasification performed only in the presence of steam. With the
exception of the decrease in the value of the high heating value of producer gas, the
remaining studied parameters were found to be in the same order of magnitude, when
compared with the results obtained in the study of the same mixing ratio in the absence of
air.

Regarding the study of the glycerol crude gasification, there were obtained higher
results in of H,/CO ratio and cold gas efficiency when compared with the values obtained for
the same ratio but using technical glycerol. The other evaluated parameters were similar
between the two raw materials. Only a slight decrease in the value of the high heating value
of the producer gas using crude glycerol was observed.

The results reveal the possibility of a feasible energetic valorisation of crude glycerol,

resulting from biodiesel production.

Keywords: fixed bed gasification, glycerol, steam, air, syngas.



INDICE GERAL

LISTA DE FIGUR AS ...ttt ittt ettt et e se e e esseaseeaeeeasesensensssensesensenensessnsen XII
LISTA DE TAB EL AS .ottt ettt ee ettt easeaseeaseensesensenssseasesensenensesensen XVI
LISTA DE SIG L A S . ittt ittt ittt ittt et te et se e se s easeasseasesenseeasenensensssensesensesenss XVII
LISTA DE SIMBOLOS ....ooiiiieeeeeeeeeeeeeeseeneessesennnsseessnnneeeeennneessnnnnnsennnnnneseessnneeennnnnees XIX
CAPITULO 1 . INTRODUGCAO ...cooiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeseneneseesnnnneeessnnnnseeesnnneesnnnnnneeennnnnneess 1
1.1, ENQUADRAMENTO . ettt eetet et e et e e e et e et e e et e e e e e et e e e ee e e eeee e et e eeeees e eeeeataseeeeesaeeerananeeeees 1
1.2. FUNDAMENTACAO DO TRABALHO ....cciititttteeieeeeeteeettte s s e e e s s seeaabbe s s e e s s s ssaaabaessseesssesssrraanaas 2
L 3. OBIETIVOS ettt et oo e e oo e e et et e e e e et et e et e e e et e e e e e e et a e e 3
1.4. ORGANIZACAO DO TRABALHO ...t eeiiieeettiet e e e e e e e ettt e e e e e s e e e eet b s s e e e s s sesabb s s aeesseessarrannans 3
CAPITULO 2 . CONSIDERACOES GERAIS SOBRE A GASIFICACAO.........coocooveci 5
P I O 0 N = (0 1T 1 (] =3[0 @ 5= 5
2.2. TIPOS DE REATORES ..etuuetetteeet et e e e ee e e e e et e e et e e e e e ee et et e e e e eeeeeeee e ree e eeetaeeeaneeeanaeennns 6
2.3. ETAPAS E REACOES DE GASIFICACAD ...iiiiiiii ettt et e et e et e et e et e e et e e e e eeas 8
2.4. VARIAVEIS QUE AFECTAM O PROCESSO ... cietuuiieiietiieeieteeeeteteseessttsessestassssatasessataseasees 10
2.5. BALANCOS DE MASSA GENERICOS A UM SISTEMA DE GASIFICAGAO........cuvveeeieeeeeieeeeinnnnnn. 12
2.6. BALANCOS DE ENERGIA GENERICOS A UM SISTEMA DE GASIFICACAO ......cuvveeeieeeeeieeerirnnnnn. 15
2.7. PARAMETROS QUE CARACTERIZAM A PERFORMANCE DO PROCESSO .....cvuievivviieeieiineeeens 16
CAPITULO 3. A GASIFICACAO DO GLICEROL ..o 19
CAPITULO 4 . CARACTERIZACAO DAS MATERIAS-PRIMAS .......oooioiiiiiiiiii. 31
4.1. PODER CALORIFICO SUPERIOR ...c.uettte e et e e e e e e e e e e e e aenns 31
4.2, TEOR DE GLICEROL .. ettt et et e e et e e e et e e e e e e e e e e e e e e e e e e aeans 32
4.3, CARBONO T O T AL ttunttit ettt ettt et et e e e e e e e e e e e e e aeans 32
4.4, ESPECTROMETRIA DE FLUORESCENCIA DE RAIOS X ..ttt ea e e e eeaneneen 32
CAPITULO 5. INSTALACAO E METODOS EXPERIMENTAIS .....oooooiiiiiiiiiiiii 35
5.1. DESCRICAO DA INSTALACAO EXPERIMENTAL ....citttiieeiitiieeeeeetieeeeeetiaeeeeestneeessstnaeesstanaaeeens 35
5.1.1. ALIMENTAGAO DO REATOR ... .. iiiiiieetttiee st e eeeteeeettee s s e e e e s s e eaataa s e sesssesaabbaasseeasseessrrrannaes 37
5.1.2. FORNO DO REATOR . .tttuttte ettt et ettt et et et et e ettt e e e et e ea s e eateaa e e ea e eenenrenaneeannenns 37
5.1.3. REATOR DE GASIFICAGAO ... .ccttuieeeittieeeeetteeeeeetaeeeeettaaeessata e e e s st e eesettsaesestaaessstanaaaaens 38

Xi



5.1.4. AMOSTRAGEM DO GAS DE SINTESE ..tuttuttutentententenees e eeaeease st rensesteaaesaeearea s searerenaennes 39

5.2, METODOS EXPERIMENTAIS .uttutttttttetattsesesensenses et ssssssa st st esrstsstestassassasenreeeaernes 39
5.2.1. PREPARAGAO DAS SOLUGOES ....uiiiiiiiiiceiiiiieeeiiee e e e etts s e s et s e e e et s e e e ettan e e s entnaeseananaaeeens 39
5.2.2. MEDICAQO DE CAUDAIS .. .cuutitieeeete ettt e e e e e e et e e e ae e et e e e e e e et e e et e s st eestaseestsestaeeraaeees 39
5.2.3. DESCRICAO DE UM ENSAIOD .....uiittnieitieeiteee et e et e et e et e e et ee et e e eaae e s st ee st seesaseeraeesnaeees 39
5.2.4. VERIFICACAO DA ESTABILIDADE DO SISTEMA ...cvuuiittnieetieeetieeeeteeeteesataeesteessaaeeetaeernaeens 40
CAPITULO 6 . ESTUDO DA GASIFICACAO DO GLICEROL TECNICO .......cooovvii.. 43
6.1. EFEITO DA TEMPERATURA NA GASIFICACAO ...uiiiiieiie ettt e e e et a e 43
6.2. EFEITO DO CAUDAL DE ALIMENTACAO AO REATOR ...cuuiiiiieiiieeeiteeeteee e eeetee e e e e etaeeaaneees 47
6.3. EFEITO DA RAZAO DE MISTURA GLICEROLIAGUA ....ouieeeee et a e e e nenenas 50
6.3.1. EVOLUCAO DA COMPOSICAO DO GAS DE PRODUGAO ......iivieiiieeiiie e et eee et e e 50
6.3.2. PARAMETROS DA GASIFICACAD ...uiiitiieiiii ettt et e e et e e et e et e e et e et eeete e e st e e et aeeanneaes 52
6.4. INFLUENCIA DA ADICAO DE AR COMO AGENTE OXIDANTE ...ccvuuiiitieiiieeeteeeteeesieeeerneeesnneens 58
CAPITULO 7 . ESTUDO DA GASIFICACAO DO GLICEROL BRUTO ......ooooovvii.. 65
CAPITULO 8 . CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS............. 72
(@@ N oI U LT = 72
SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTURDS ...etutttttete et et et eeaa e e eeaa s e eeaeenaeeneenasenseenaennaenns 76
LISTA DE REFERENCIAS ..ottt eeeeeeaameeeeeeaannneeeeaannneeeeeennneeennnnneees 77
ANEXO A - METODOS EXPERIMENTAIS PARA CARACTERIZAGCAO DAS MATERIAS-PRIMAS........ 80
ANEXO B - METODOS EXPERIMENTAIS PARA CARACTERIZACAO DO GAS DE SINTESE............. 82
ANEXO C — EXEMPLOS DE CALCULO PARA UM ENSAIO TIPICO .. .ce i 84

Xii



LISTA DE FIGURAS

Figura 2.1 - Modo operacional de um reator de leito fiX0............cvieeiiiieiiiiiiiie e, 6
Figura 2.2 - Modo operacional de um reator de 18110 ........cccevviiviiiiiiii e, 6

Figura 2.3 — Esquema representativo de gasificadores em leito borbulhante e circulante. [10]

...................................................................................................................................... 7
Figura 2.4 - Sequéncia de etapas e reacoes tipicas de um processo de gasificacdo em leito
fixo (adaptado de BasU [6]).....ccuuiiiiiiiiiiiiiiiii i 9

Figura 2.5 - Diagrama representativo das entradas e saidas do sistema de gasificacao. .... 13
Figura 3.1 - Influéncia da temperatura na producdo de H,,CO e CH,, para varias fracbes de
remocao de H,, a presséo atmosférica, por Wang, et al [26]. ..........cvvevveeeriiiiiiiiiinnnnn. 21
Figura 3.2 - Influéncia da razdo na producdo de H,,CO e CH,, para varias frac6es de
remocao de Hy, por Wang, €t @l [26]. ........uuuuuuuriiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieieinsneieennennnnnennnnnnnnnnnnnnnne 22
Figura 3.3 - Valores de In K em fun¢éo da temperatura para as varias reacdes de reforma do
glicerol, por Zakaria, € @l[27].........uuuuuuiieiiiiiiiiiiiie e 24
Figura 3.4 - Influéncia da temperatura na producédo de CO,,H,,CO,C e CH,, para reforma a
vapor (a) e para reforma autotérmica (b) do glicerol bruto, por Leal, et al [20].............. 25
Figura 3.5 - Influéncia da temperatura nas fragbes molares dos componentes que
constituem o gas de sintese, por Gonzdalez, et al, em 2011 [29]. ......cccovvriiiiiirieneneinnn, 26
Figura 3.6 - Influéncia da temperatura na poténcia gerada, por Gonzalez, et al [29]. .......... 27

Figura 3.7 - Influéncia da temperatura de gasificacdo na composi¢cdo do gas de sintese,

utilizando ar e oxigénio, por Yoon, et al [30]. ....cccooiiiiiiiiiiiii e 28
Figura 3.8 - Fracdo de gasificado para cada mistura, entre 600-800 °C [32]. ........cvvvvvrrnnnnns 28
Figura 3.9 - Influéncia da temperatura na gasificagdo, com uma mistura rica em 30 % em

o] od=T o] I 1< 772 ISP PURPPPPRRPPN 29
Figura 3.10 - Influéncia da temperatura na gasificagdo, com uma mistura rica em 50 % em

GICEIOI [B2]. it 29
Figura 3.11 - Influéncia da temperatura na gasificagdo, com uma mistura rica em 70 % em

IO [B 2] oo 30
Figura 3.12 - Influéncia da temperatura na gasificagdo, com uma mistura rica em 90 % em

IO [B 2] oo 30
Figura 4.1 - Sobreposicdo dos espectros caracteristicos do glicerol bruto (linha a vermelho)

€ tECNICO (INNA @ZUI). ... e e 33
Figura 5.1 - Esquema global da iNSTalaGa0. ...........uuuuuuiuriiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiie e 36
Figura 5.2 — Fotografia representativa do conjunto do forno e reator............c.ccooeeevveeevennnnnn. 37

Xiii



Figura 5.3 - Esquema representativo do reator para construgéo, adaptado ao forno existente.

Figura 5.4 - Evolugdo da temperatura no interior no reator, ao longo do tempo, para uma
temperatura de referéncia de 850 OC. ..........oooiiiiiiiiiiii 41
Figura 5.5 - Evolucdo da concentracdo de gas de producdo, ao longo do tempo, para uma

temperatura de referéncia de 850 OC. ..........oooiiiiiiiiiii 41
Figura 6.1 - Influéncia da temperatura na composi¢do do gas de producéo. .............ccc.ee.... 44
Figura 6.2 - Influéncia da temperatura nas conversdes de carbono e hidrogénio. ............... 45
Figura 6.3 - Influéncia da temperatura no rendimento de gas SecCO. ........ccccceeeeveeeeeveevvnnnnnnn. 46
Figura 6.4 - Influéncia da temperatura na eficiéncia do gas frio. .........ccccvvvviiieii i, 46
Figura 6.5 — Influéncia da temperatura no poder calorifico superior do gas.............ccccvvvnnn. 47
Figura 6.6 — Efeito do caudal na conversao de carbono e hidrogénio.................ccccceevvvvnnnnn. 48
Figura 6.7 — Efeito do caudal da mistura no rendimento de gas SecCO.........ccceeeeeeeeervevvennnnnn. 48
Figura 6.8 — Efeito do caudal na eficiéncia do gas frio...........cccccvveeeii i, 49
Figura 6.9 — Efeito do caudal de alimentacdo no poder calorifico do gas produzido............ 49

Figura 6.10 — Evolucdo da composicdo do gas de producdo para as quarto razdes de

MISTUFAS ESTUAAUAS. ... ..t e e e e a s e e e e e e e e ettt aeeeeees 50
Figura 6.11 — Influéncia da mistura e da temperatura no racio Hy/CO. ...........cccuvvieviieennnns 51
Figura 6.12 — Influéncia da razéo de mistura glicerol/agua na converséo de carbono......... 53
Figura 6.13 - Influéncia da raz&o glicerol/adgua na conversdo de hidrogénio........................ 53
Figura 6.14 — Influéncia da razdo de mistura na fracdo de condensados gerada. ............... 54
Figura 6.15 — Influéncia da razéo de mistura no rendimento de gas Seco. .........ccccceeeeernnnns 55
Figura 6.16 — Influéncia da mistura na eficiéncia do gas frio. ..........ccoveiiiiiii i, 56

Figura 6.17 — Influéncia da razédo de mistura no poder calorifico superior do gas produzido.

.................................................................................................................................... 57
Figura 6.18 — Influéncia da razdo de mistura na poténcia gerada.............cccceeeeveeeeeiiiininnnnnn. 58
Figura 6.19 — Influéncia do ar na conversao de carbono. ...........ccccoeoeeeiiiiiiiii e, 59
Figura 6.20 - Influéncia do ar na conversao de hidrogénio. ..........cccccoeeviiiiiiiiiieeeeeeecciinnn. 59
Figura 6.21 — Influéncia do ar na eficiéncia do gas frio. .........cccccvveeeei i, 60
Figura 6.22 — Influéncia do ar no rendimento dO gas SECO. ........uueeeieeeriiiiiiiiieeeeeee e, 60
Figura 6.23 — Influéncia do ar no poder calorifico superior do gas produzido. ..................... 61
Figura 6.24 — Influéncia do ar na POteNCia gerada. .............uuueururrrurmmmmnennnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnes 62
Figura 6.25 — Influéncia do ar na composi¢ao volumétrica do gas producgao. ................c...... 62
Figura 6.26 — Influéncia do ar N0 rACio Ha/CO. ......cooiiiiiiiiiiiiiee e 63
Figura 7.1 — Influéncia da utilizacdo do glicerol bruto na composicao do gas de producao. 66
Figura 7.2 — Influéncia da utilizag&o do glicerol bruto no racio Hy/CO............ccccvvveevieeennnns 67
Figura 7.3 - Influéncia da utilizagdo do glicerol bruto na converséo de carbono .................. 68

Xiv



Figura 7.4 - Influéncia da utilizacéo do glicerol bruto na converséo de hidrogénio............... 69

Figura 7.5 — Influéncia da utilizag&o do glicerol no rendimento de gas Seco.............c.cc....... 69
Figura 7.6 - Influéncia da utilizacdo do glicerol bruto na eficiéncia do gas frio. .................... 70
Figura 7.7 — Influéncia do glicerol bruto no poder calorifico do gés de produgéo................. 70
Figura 7.8 — Influéncia do glicerol bruto na poténcia gerada..................eevveeeimemeeiiiiimiiinennnnns 71

XV



LISTA DE TABELAS

Tabela 2.1 - Reacdes tipicas de um processo de gasifiCacao. ..........ccevvvieiiieeeeiieiiiiiie e, 9

Tabela 2.2 — Vantagens e dificuldades na utilizacdo dos diferentes agentes de gasificacao.

Tabela 3.1 — Parametros gerais que caracterizam os diferentes tipos de glicerol................ 19
Tabela 3.2 - Reacbes caracteristicas da reforma do glicerol para a formacédo de etileno,
estudadas por Zakaria, €t @l [27]..........uuuumuummiiiiiiiiiiiii 23
Tabela 3.3 — Composicao do glicerol bruto e puro estudado por Valliyappan, em 2008. ..... 25
Tabela 3.4 — Comparacado dos resultados obtidos por gasificacdo para duas matérias-primas
estudadas por Valliyappan, et al, numa mistura de 50/50, recorrendo a gasificagcdo com

vapor, a 800 °C , 5,4 g/min de alimentacao e leito de quartzo. ..........ccccccvvvvvviiiinnnnnnn. 26
Tabela 4.1 - Caracterizagao do fornecedor para o glicerol bruto ..............cccoooeeeeiiii, 31
Tabela 4.2 - Valores obtidos na determinag8o do PCS. ..., 32
Tabela 4.3 - Valores obtidos na determinag&o do Carbono Total. ..., 32

XVi



LISTA DE SIGLAS

APR Aqueous-phase reforming / reforma em fase aquosa

ATR Autothermal reforming / reforma autotérmica

ATT Advanced thermal treatment / tecnologias de tratamento térmico

BP Bomba peristéltica

C Compressor

CT Carbono total

DATR Dry autothermal reforming / reforma autotérmica a seco

DR Dry reforming / reforma a seco

EDXRF Energy dispersive X-ray fluorescence / espectrometria de fluorescéncia de

raios-X por disperséo de energia

EX Exaustao

ENMC Entidade Nacional para o Mercado de Combustiveis

FIC Flow indicator controller / indicador e controlador de caudal

IC Inorganic carbon / carbono inorganico

ID Internal diameter / didmetro interno

IUPAC International union of pure and applied chemistry / unido internacional de

quimica pura e aplicada

KF Potenciometria Karl — Fischer

MONG Matéria orgéanica nao glicerol

NDIR Non-dispersive infrared / Infravermelho néo dispersivo

OGR Oxygen to glycerol ratio / razdo oxigénio-glicerol

PA Ponto de amostragem Unico

PIC Pressure indicator controller / indicador e controlador de pressédo
PO Partial oxidation / oxidag&o parcial

PTN Condi¢cBes normais de pressao e temperatura, 20 °C e 1 atm
RT Reator

RE Resisténcia elétrica

SC Sistema de condensacéo

SCW Supercritical water reforming / reforma com agua supercritica
SG Silica-gel

SR Steam reforming / reforma a vapor de agua

TA Tanque de alimentacdo

TC Temperature controller / controlador de temperatura

XVii



TOC
TT

XRF
WGR

Total organic carbon / carbono orgéanico total

Transmissor de temperatura

Valvulas

X-ray fluorescence / espectrometria de fluorescéncia de raios-X
Water to glycerol ratio / razdo agua-glicerol

XVviii



LISTA DE SIMBOLOS

Simbolo

MMpy;0
PCS,

PCS,

Qaquecimento

Qarrefecimento

Qperdas

<~ SRS

Letras gregas

Descricéo

Calor especifico

Poténcias energéticas

Fracdo de H, removida

Entalpia do vapor

Constante de equilibrio

Caudal massico

Massa molecular do gas produzido

Massa molecular do gas produzido

Massa molecular do hidrogénio

Massa molecular da agua

Poder calorifico superior da matéria-prima
Poder calorifico superior do gas produzido

Poténcia energética adicionada para aquecimento

Unidades
kJ/(kg °C)
kw

kJ/kg

kg/s

kJ/kg
kd/m?
kw

Poténcia energética resultante do arrefecimento dos condensados kW

Perdas térmicas da instalacédo
Constante dos gases perfeitos
Temperatura

Temperatura de referéncia
Volume de gas produzido
Rendimento de gas seco

Composicao volumétrica de cada componente do gas

¢
AG,
AH
P
Me
Nu
Ng
Uks

Razao de equivaléncia

Variacdo da energia livre de Gibbs da reacéo
Variagéo da entalpia

Massa volumica

Eficiéncia na converséo de carbono
Eficiéncia na conversao de hidrogénio
Eficiéncia do gés frio produzido

Eficiéncia térmica

kW
J/(kg mol)
°C
°C

m3

m3/kg
% (VIv)

kd/kg
kJ/kg
kg/m?®
%
%
%
%

XiX



XX



Capitulo 1 . INTRODUCAO

1.1. Enquadramento

O Parlamento Europeu e o Conselho da Unido Europeia emitiram, em 2009, a
Diretiva 2009/28/CE, tendo esta sido transposta parcialmente, para ordem juridica interna
através do Decreto-lei 117/2010, que determinou critérios de sustentabilidade de producéo e
utilizacdo de biocombustiveis e bioliquidos. Esta diretiva estabelece que, até 2020 é
obrigatério o cumprimento da meta comunitaria vinculativa de incorporacdo de 10% de
biocombustiveis, no sector dos transportes terrestres nacionais. Em conformidade com o
artigo 11° do Decreto-Lei previamente mencionado, a percentagem de incorporagdo deve
ser, obrigatoriamente, efectivada gradualmente, pelo que 7,5% devera ser assegurada até
ao final do ano de 2016, 9% até ao final de 2018 e, no limite, 10% findo o ano de 2020 [1].

Neste contexto, o biodiesel tem ganho destaque, assumindo um papel perentério nos
altimos anos no panorama nacional e internacional, sendo que a sua producdo tem
verificado uma tendéncia crescente na ultima década. De acordo com a Entidade Nacional
para o Mercado de Combustiveis (ENMC), a Unido Europeia é o maior produtor mundial de
biodiesel, sendo considerado o mais importante dos biocombustiveis de toda a Comunidade
Europeia [2].

O processo de producdo de biodiesel tem vindo a ser otimizado globalmente, sendo
que as matérias primas inerentes podem ter naturezas dispares, desde 6leos vegetais,
Oleos alimentares usados, gorduras animais, entre outras. Porém, existe um subproduto
comum, independentemente do processo utilizado ou da matéria prima a ele associada, que
representa 10% da producéo de biodiesel — o glicerol bruto [3].

A designacdo deste subproduto torna-se, por vezes, controversa. O termo glicerol
devera ser empregue exclusivamente quando se pretende referenciar o componente
quimico puro, cuja designacdo IUPAC é propano-1,2,3-triol. Contudo, é usual aplicar-se o

termo glicerol técnico a componentes cuja pureza se encontra acima de 99%.
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O glicerol bruto, que deriva do processo previamente mencionado, é constituido de
uma forma geral por 80% de glicerol, sendo esta percentagem susceptivel a variabilidades
baseadas no processo de producdo de biodiesel em causa, pelo que os restantes 20%
derivam, igualmente, do préprio processo [4].

Em Portugal, a producdo de biodiesel ascendeu as 358 000 toneladas no ano de
2015, pelo que foram geradas 35 800 toneladas de glicerol bruto, aproximadamente. Posto
isto, facilmente se depreende que este subproduto representa uma fraccéo significativa no
processo produtivo, acarretando um impacto consideravel do ponto de vista da sua
sustentabilidade [5].

O glicerol bruto tem aplicacdes designadas expeditas, sejam elas a combustéo direta
OuU a sua utilizacdo em processos bioldgicos. Porém, estas utilizacdes repercutem-se numa
subvalorizacdo quando comparadas com outras aplicagbes que requerem algum grau de
pureza, ndo tdo exigente quando se pretende a obtenc&o de glicerol técnico. A purificagéo
do glicerol bruto é, presentemente, um processo que, do ponto de vista energético e
consequentemente econémico, se torna pouco rentavel.

O atual excedente de glicerol bruto aliado a dificuldade de valorizacdo e
reaproveitamento deste subproduto, reflete o motivo pelo qual o seu preco a nivel mundial
tem sofrido decréscimos exorbitantes. Consequentemente, o glicerol bruto tem-se tornado
objeto de estudo a nivel mundial, de forma a garantir que surjam opcdes crediveis e aceites
econdmica e politicamente, flanqueando assim a atual preocupacéo dos grandes produtores

de biodiesel.

1.2. Fundamentacao do trabalho

Existe, efetivamente, um consenso na comunidade cientifica e, sobretudo, nos
produtores de biodiesel, relativamente a necessidade de se encontrarem alternativas que
viabilizem econdmica e energeticamente o glicerol bruto. O mercado nacional encontra-se,
atualmente, saturado pelo que existe um excedente permanente deste subproduto.

De forma a viabilizar economicamente o glicerol bruto, a decisédo globalmente aceite
sobre o ponto de vista da sustentabilidade incide na sua valorizagdo energética. As lacunas
existente neste sector emergente do mercado dos combustiveis justificam um estudo
aprofundado sobre metodologias e tecnologias industriais que viabilizem o glicerol bruto.
Assim, a gasificagcdo, um processo termoquimico envolvendo um agente oxidante, torna-se

uma alternativa possivel de valorizacdo do subproduto que se tem vindo a mencionar.
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1.3. Objetivos

Desenvolveu-se um estudo de um processo de gasificacdo em reator de leito fixo,
utilizando como matérias-primas glicerol técnico e glicerol resultante da producdo de
biodiesel, glicerol bruto. Os agentes de gasificacdo estudados foram o vapor e misturas de
vapor com ar.

Inicialmente, usando vapor como agente oxidante, avaliou-se o comportamento de
uma mistura glicerol/dgua (40/60) para trés caudais totais distintos de alimentag&o ao reator:
3,8 mL/min, 6,5 mL/min e 10,0 mL/min. Para cada caudal, testou-se o efeito da temperatura
entre 750-1000 °C, aproximadamente, a exce¢do do caudal mais elevado em que apenas se
estudou uma temperatura devido as limitagbes da instalacdo em termos de sistema de
condensacéao.

Para o caudal mais baixo, avaliou-se o efeito de quatro misturas em funcédo da
temperatura em termos de performance de gasificacdo, aquando da utilizacdo exclusiva do
vapor como agente oxidante.

Utilizando uma mistura 60/40 (m/m) estudou-se ainda, para o caudal de 3,8 mL/min,
e no intervalo de temperaturas acima referido, a influéncia da adicdo do ar ao processo.

Por ultimo, foi estudado o glicerol bruto resultante da produgéo de biodiesel de forma
a conceber uma analise comparativa com o0s resultados obtidos com o glicerol técnico,

utilizando um caudal de 3,8 mL/min e uma razado de mistura de 60/40.

1.4. Organizacao do trabalho

Esta dissertacdo consta de oito capitulos, o primeiro dos quais reflete a
contextualizacdo do tema abordado expondo, de forma global e sintética, o problema, a
orientacdo estratégica adotada e a respectiva organizacao do trabalho.

O segundo capitulo consiste na vertente tedrica do processo de gasificacdo em geral
e o terceiro capitulo consta de reviséo bibliografica, incidente em estudos de gasificacao do
glicerol, recaindo sobre as vertentes termodinamica e experimental.

No quarto capitulo descreve-se a caracterizacdo das matérias-primas estudadas e o
quinto recai sobre a descricdo da instalacdo experimental, o procedimento e os métodos de
execucao e andlise experimentais.

No sexto e sétimo capitulos sdo apresentados os resultados obtidos e discussao dos
mesmos, para o estudo da gasificacao do glicerol técnico e glicerol bruto, respectivamente.

Por fim, no ultimo capitulo, é apresentada uma conclusédo do estudo sugestfes para

possiveis trabalhos futuros.
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Capitulo 2 . CONSIDERACOES GERAIS SOBRE
A GASIFICACAO

2.1. Conceitos teodricos

A gasificacdo caracteriza-se como um processo termoquimico envolvendo um
agente oxidante em quantidade inferior a estequiometricamente necessaria a combustao.
Este processo permite a conversdo de matérias-primas liquidas ou sdlidas,
preferencialmente ricas em hidrogénio e carbono, num combustivel gasoso, com potencial
energético significativo, denominado por gas de producédo ou géas de sintese [6].

Resumidamente, a gasificagdo consiste numa oxidagdo parcial a temperaturas
intermédias, superiores as utilizadas na pirélise e inferiores as caracteristicas da combusté&o.
Ou seja, a gasificacdo descreve-se como um processo termoquimico localizado numa zona
paramétrica entre a pirélise e a combustéo. Deste processo resultam trés produtos distintos
em fracgdes igualmente dispares: fase solida (carbonizado), fase liquida (hidrocarbonetos
pesados e agua) e uma fase gasosa (gas de sintese). Ao contrario do que acontece com a
combustdo, o caracter parcial da oxidacdo do hidrogénio e carbono presentes no
combustivel a alimentar ao gasificador resulta num gas de sintese composto,
maioritariamente, por H,, CO, CH,, CO,, podendo apresentar quantidades residuais de
hidrocarbonetos como C,H,, C,H, e C,H; [7].

Porém, tal como acontece nas demais Tecnologias de Tratamento Térmico
Avancado (ATT), existem factores que determinam a performance do processo de
gasificacdo, particularmente o tipo de matéria-prima, o tipo de gasificador implementado, a
temperatura de gasificacdo, a razao agente gasificante/combustivel, o tipo de agente
gasificante e o caudal de alimentacdo. Sendo assim, estes factores sdo vulgarmente
agrupados em quatro grandes grupos: matéria-prima, tipo de gasificador, condicdes

operacionais e agentes gasificantes [8].
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2.2. Tipos de reatores

Os reatores nos quais ocorre a gasificacdo denominam-se gasificadores, e estdo

agrupados em duas grandes categorias: reatores de leito fixo e reatores de leito fluidizado.

Os reatores de

leito fixo podem caracterizar-se como sendo ascendente

(contracorrente) ou descendente (co-corrente). Em contracorrente, a alimentagcdo move-se

no sentido descendente e o0 agente de gasificacdo no sentido ascendente.

A figura 2.1 evidencia as principais caracteristicas destes gasificadores, demonstrando o

perfil de temperatura ao longo do reator [6, 9].

Pela andlise da figura, verifica-se que existem duas zonas com temperaturas mais baixas ao

longo do reator (cerca de 200 °C),
correspondentes a entrada da
alimentacéo localizada

superiormente e a entrada do

agente gasificante na parte
inferior. Ao logo do reator
verificam-se temperaturas

estratificadas e caracteristicas de

[Alimentagéo
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Figura 2.1 - Modo operacional de um reator de leito fixo
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Figura 2.2 - Modo operacional de um reator de leito
fixo em co-corrente e respectivo perfil térmico [9].

em contracorrente e respectivo perfil térmico [9].

Por outro lado, em co-corrente o fluxo de

agente gasificador e combustivel ocorre

no mesmo sentido (figura 2.2). Estes
sistemas de co-corrente tém @ a
desvantagem de produzirem  maior

gquantidade de fase sélida, cinzas [6, 9].

s

Neste caso, o perfil de temperaturas no interior do reator é distinto daquele

apresentado na figura 2.1. A temperatura aumenta da zona superior até a zona de
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combustao, atingindo cerca de 1200 °C, e seguidamente volta a diminuir na zona préxima a
entrada de ar, até cerca de 800 °C.

O perfil térmico influencia, em qualquer um dos casos apresentados, as zonas
reacionais em cada processo, verificando-se neste Ultima uma inversdo da zona de
oxidacdo com a zona de reducdo, quando comparado com o reator de leito fixo em
contracorrente.

Pode existir uma terceira configuracdo designada como corrente cruzada que
corresponde aos gasificadores que apresentam, atualmente, maior complexidade. Os
reatores de leito fixo sdo, na sua generalidade, mais faceis de projetar, operar e mais
adequados a pequenas ou médias instalacBes, comparativamente aos reatores de leito
fluidizado [6, 9].

Globalmente, a maior vantagem da utilizagcdo de reatores de leito fixo esta
relacionada com o tamanho e densidade das particulas, aquando da gasificacdo de
biomassa, suportando valores elevados quando comparados com os reatores de leito
fluidizado.

Porém, ao contrario do que se verifica na operacionalidade dos reatores de leito fixo,
o leito fluidizado ndo apresenta zonas estratificadas de reacédo. A fluidizagcédo do leito (inerte),
provocada pelo escoamento ascendente de agente gasificante, permite a suspensdo das
particulas do material que se pretende gasificar, sendo que a sua principal caracteristica é a
uniformizagdo da temperatura do leito. Na figura 2.3 estdo representados os modos
operatorios correspondentes ao leito fluidizado borbulhante, a), e ao leito fluidizado
circulante, b) [10].

a) b) Géas + L. inerte + carbono | ] Gas

\ ]

\ / Ciclone
\

Reacdo fase

Combustivel
gasosa \ Reciclo

Combustivel \ Leilofluidizado
Reacdo fase gasosa

" Grelha Leito inerte + carbono
k ' 4 i L
Cinzas

| Cinzas

Figura 2.3 — Esquema representativo de gasificadores em leito borbulhante e circulante. [10]

Os reatores de leito fluidizado detém inumeras vantagens relativamente aos
reatores de leito fixo, especialmente no que diz respeito a homogeneidade entre os

componentes, as taxas de reacdo e a possibilidade de ser construido em tamanhos muito
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superiores aos de leito fixo. Estes gasificadores foram inicialmente desenvolvidos para
resolver as lacunas operacionais dos reatores de leito fixo, nomeadamente a possibilidade
de alimentacdo com alto teor em cinzas mas, sobretudo, para aumentar a eficiéncia do
processo de gasificagao.

A eficiéncia de um reator de leito fluidizado €, aproximadamente, cinco vezes maior
que a de um reator de leito fixo (figuras 2.1 e 2.2). As reac¢des em leito fluidizado (figura 2.3)
ndo sdo estratificadas por zonas, uma vez que estes reatores tém um leito isotérmico.
Porém, a temperatura de operacdo do leito esta limitada pela temperatura em que ocorre
sinterizacéo das cinzas [7].

Os principais tipos de funcionamento, borbulhantes e circulantes, diferem no sentido
de que o dltimo tipo opera sempre com recirculagdo de particulas. A aplicacdo de um leito
fluidizado borbulhante geralmente tem em conta uma escala pequena/média, enquanto que

o circulante séo de facil scale-up [6, 7, 9].

Porém, esta categorizagdo néo é estanque pelo que, frequentemente, surgem novas
designacbes como é o caso dos reatores de escoamento arrastado.

Os gasificadores de escoamento arrastado caracterizam-se pelo escoamento
unidirecional da matéria-prima e do agente gasificante, e s@o insensiveis a maioria das
propriedades da alimentacdo, sendo que podem ser utilizados com diametros de particula
residuais. Apesar destes processos terem menor eficiéncia térmica do que os de leito fixo e
fluidizado, o gas de sintese caracteriza-se por apresentar baixas concentracbes em
hidrocarbonetos pesados Estes reatores sado usualmente aplicados aquando da utilizacdo de

matérias-primas gasosas, em p6 ou liquido [7].

2.3. Etapas e reac¢des de gasificacao

Um processo tipico de gasificacdo envolve varias etapas que englobam uma fase de
secagem, seguida de pir6lise e gasificacdo. Porém esta classificacéo é flexivel, variando de
autor para autor, e é dependente das condi¢cbes operacionais implementadas. De forma
genérica, a gasificacdo pode ser descrita como um conjunto de reacdes quimicas, ocorrendo
em diferentes zonas do reator, quando se opera com um reator de leito fixo ou
simultaneamente em todo o volume do mesmo, no caso dos reatores de leito fluidizado [6,
7].

Numa fase inicial, com o aquecimento do sistema, a primeira etapa € a secagem,
que se caracteriza pela remocdo da humidade na amostra. Posteriormente, a pirdlise
envolve um processo termoquimico de dissociagdo das moléculas de cadeia longa que

constituem a alimentacdo em moléculas de cadeia curta, que podem ser condensaveis ou
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ndo, e que ndo reagem com o agente gasificante [6, 7]. A etapa de gasificacdo compreende
reacfes que envolvem as fases gasosa e sélida, sendo esta Ultima a que apresenta maior
importancia e na qual se enquadram as reacdes heterogéneas [6, 7]. A figura 2.4 evidencia

a sequéncia de etapas que tipicamente ocorrem num processo de gasificacdo em reator de

leito fixo.
r | Gases: H2,CO,CH:,H:0
Reagdes homogéneas
em fase gasosa Hz,C0O,CH.+,CO;2,H:0 e
> produtos do
cragueamento
[ Combustivel }—)[ Secagem H Pirdlise H Fase Liquida: alcatroes e
compostos oxigenados

L

Reagdes heterogéneas
carbonizado-gas H2,CO,CH4,COz,H:0 e
L | Sélido: carbonizado > carbono

Figura 2.4 - Sequéncia de etapas e reacdes tipicas de um processo de gasificagdo em leito fixo
(adaptado de Basu [6]).

As reacbes que caracterizam um processo de gasificacdo envolvem uma
complexidade consideravel, pelo que o comportamento cinético e termodindmico deste
tratamento térmico tem vindo a ser alvo de estudo nas Ultimas décadas. A tabela 2.1 resume
as principais reacfes quimicas, caracteristicas e entalpia envolvida [6, 11]. Os valores de
entalpia positivos representam reacdes endotérmicas, e os valores negativos dizem respeito

a reagOes exotérmicas.

Tabela 2.1 - Reagfes tipicas de um processo de gasificacao.

. ~ AH (25 °C,
Tipo Fase Reacao kJ/mol)
Boudouard: € + CO, & 2C0 (1) +172
Carbono Heterogénea Gas-agua: C + H,0 & CO+ H, (2) +131
Oxidacao parcial: 2€ + 0, & 2C0  (3) —-111
Heterogénea Oxidacdo completa: C + 0, & C0, (4) —394
o co+1,0,co, (5) —284
Oxidacao ,
Homogénea CH, + 20, & C0O, + 2H,0 (6) —803
Hy+1,0, & H0 (7) —242
I , Equilibrio gas-agua:
—41,2
Equilibrio Homogénea CO + H,0 © CO, + H, (8) ,
Metanizacao Heterogénea | Hidrogasificagédo: C + 2H, < CH, (9) —74.8
Reforma CH, + H,0 & CO + 3H, (20) +206
humida do
metano Homogénea CH, + 2H,0 < CO, + 4H, (11) +165
Ref
elorma seca CH, + CO, & 2H, + 2C0 (12) +247
do metano
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2.4, Variaveis que afectam o processo

A eficiéncia de um processo de gasificacdo, e consequentemente a composi¢cao do
gas de sintese, dependem de diversos fatores como 0 agente de gasificacdo, condi¢cdes
operatérias (temperatura, pressao, caudal de alimentacdo, razdo oxidante/combustivel,

composicao do leito, geometria do gasificador) e da matéria-prima [6, 7].

Agente de gasificacao

Os oxidantes comummente utilizados nos processos de gasificagdo sdo o ar, o vapor
de agua e o oxigénio. Porém, recentemente tém surgido novas vertentes como o diéxido de
carbono e 4gua no estado supercritico. Na tabela 2.2 consta uma analise comparativa da

utilizacdo dos diferentes agentes de gasificagao [6, 7, 12].

Tabela 2.2 — Vantagens e dificuldades na utilizacéo dos diferentes agentes de gasificacédo.

Poder
Agente de calorifico do
. ~ Vantagens . - Desvantagens
gasificacéo gés produzido
(MJI/m®)
Baixo custo; Baixo poder calorifico do gas de
Ar Fases sdlida e liquida 4-7 sintese devido ao efeito de diluicdo
com menor conversao. provocado pela presenca de N,.
- Geralmente utilizado apenas em
Elevado poder calorifico ificad de fl do-
o do gas produzido: gasificadores de fluxo ar[asta 0;
Oxigénio . . 12-28 Necessidade de separacéo do O,
Baixa convers&o nas do ar:
fases solida e liquida; Elevada temperatura de operagéo.
- Necessidade de fonte externa de
Elevado poder calorifico calor:
Vapor de do gas produzido; 10-18 Aumento do teor de alcatréo e
agua Elevado teor de H, no . . .
4s possivel necessidade de limpeza
gas. catalitica.
Elevado poder calorifico Necessidade de altas
Diéxido de do gas produzido; temperaturas;
carbono Elevado teor de H, e CO —_— Fonte externa de calor;
no gas Limpeza catalitica.
Poluentes ficam retidos na
Agua fase liquida (H.S, NHS’_ Tecnologia recente ainda em fase
supercritica CO;, HCI, por exemplo); de otimizacao
P Elevado teor de H, no 620
gas.

Pela andlise da tabela 2.2 facilmente se conclui que o tipo de agente gasificante a
implementar no processo depende, essencialmente, do objetivo final que se pretende, sendo
que a sua principal influéncia incide, sobretudo, sobre as propriedades do gés de sintese.

Condicoes operatdrias

e Temperatura: € o fator que mais influéncia tem na gasificagdo, nomeadamente na

composi¢cdo do gas de sintese. A cinética quimica envolvida no processo é de
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elevada complexidade sendo que a composi¢do do gas de sintese, dependente da
conversao das reacdes apresentadas na tabela 2.2, resulta da temperatura do leito.

As temperaturas tipicas de gasificagdo situam-se entre os 500 e os 1700 °C,

sendo que , na grande maioria das vezes, 0s processos sdo efetivados entre 800 e
1100 °C, geralmente a presséo atmosférica ou até ao limite de 33 bar [7].

Porém, estes intervalos além de oscilam de acordo com a configuracdo do
gasificador [6]:

- Reator de escoamento arrastado: 1400 — 1700 °C;

- Reator de leito fluidizado: 700 — 900 °C (de forma a evitar-se a
sinterizacdo das particulas de inerte e cinzas, que geralmente ocorre
préximo de 950 °C);

- Reator de escoamento cruzado: 1250 — 1500 °C;

- Reator de leito fixo: 700 — 900 °C.

Caudal de matéria-prima: o caudal de alimentagdo do combustivel influencia

diretamente o tempo de residéncia no gasificador, e a razdo oxidante/combustivel,
afetando a cinética quimica do processo. Além disso € um parametro que fica
limitado, sobretudo, a geometria do reator e a capacidade do sistema de
condensacéo a jusante ao reator [13].

A razdo oxidante/combustivel (AC) €, por vezes, substituida pela razdo de

equivaléncia (¢), de acordo com a expressao (13):

AC)rea
¢ = e (13)

(AC)estequiométrico

by

Onde, (AC),a corresponde a razdo ar/combustivel real do ensaio em questdo e
(AC)estequiometriico COrresponde a razéo ar/combustivel equivalente a uma reagéo de
combustdo completa.

Os valores tipicos de ¢ sao variaveis de acordo com a matéria-prima em
estudo, influenciando os teores para a conversdo de cada uma das fases e a
composicao do gas de sintese. Numa combustéo esta razado €, geralmente, igual ou
superior a 1. Todavia, a gasificacdo ocorre com défice de agente oxidante, sendo
gue este racio se situa abaixo da unidade.

A qualidade do gas de producdo é fortemente dependente da razdo de
equivaléncia, que devera ser substancialmente inferior a 1 de forma a garantir-se que
0 processo de gasificacdo ndo se aproxime da combustdo. Contudo, para valores
inferiores a 0,2 verificam-se problemas essencialmente resultantes da excessiva

conversdo da fase sélida e de uma diminuicdo do poder calorifico do gas gerado.

11
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Para valores superiores a 0,4 ja se comecam a formar produtos caracteristicos da
combustéo, CO, e H,O, em detrimento de CO e H, [6].

e Caracteristicas do leito/reator: o tipo/modo de operagdo do reator influencia a
performance do processo, como referido no subcapitulo 2.2. Relativamente ao leito,
nos reatores de leito fixo, a funcédo do leito tem como funcionalidade promover uma
maior transferéncia de calor entre as fases. Porém, este leito €, frequentemente,
associado a catalisadores que aumentam a velocidade das reacfes e influenciam a
sua seletividade. Por outro lado, nos reatores de leito fluidizado, € necessaria
especial atencdo ao didmetro das particulas, que devera estar situado entre 300 —
500 um, e a densidade das mesmas, dado o0 seu impacto direto nas velocidades

minima de fluidizacdo e terminal [6].

Matéria-prima

As propriedades fisico-quimicas da matéria-prima sdo o0s principais fatores que
influenciam a performance de um processo de gasificagdo.

Relativamente a composi¢cdo elementar, esta € determinante quer para 0 seu
potencial quimico quer para previsdo da composi¢cdo dos produtos resultantes do processo
de gasificacdo. Por outro lado, a humidade da matéria-prima afeta diretamente a
composi¢ado do géas de producgédo. Valores de humidade superiores a 25 % podem, inclusive,
resultar numa diminuicdo da temperatura do reator decorrente da vaporizacdo da agua, e
originar um decréscimo na eficiéncia do processo. Contudo, valores até 20 % podem ser
benéficos ao processo.

No que concerne as propriedades fisicas, estas dependem do estado da matéria-
prima. Por exemplo, se se tratar de um material sélido, a granulometria afeta o processo,
sendo que é aconselhavel a utilizacdo de diametros de particula iguais ou inferiores a 2 mm
de forma a que se favorecam as reagcbes quimicas e ndo se criem dificuldades na
transferéncia de massa e de energia. No caso de matérias-primas liquidas, o Unico
problema prende-se apenas com a viscosidade da amostra, podendo criar dificuldades na

alimentacédo, ndo sendo verdadeiramente um fator determinante no desempenho [6, 7].

2.5. Balancos de massa genéricos a um sistema de gasificacao

Para melhor entendimento de um processo de gasificagdo genérico apresenta-se,

seguidamente, um balanco de massa e energia para um sistema de gasificacdo (figura 2.5).
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Agente Oxidante
. . . —2—————— e Composigao (v/v) ar: %02
Matéria-prima m2,T; %6N2
Composigdo Elementar 1 elou
(m/m): m1,T1, PCS1 e H20
%C
%H
%0
v 4 Qperdas
Qaquecimento
Residuo Carbonoso Gases e Condensaveis
Composigao (m/m) ma, T4
%C B
ms3, T3, PCS3
| ¢, Condensaveis
Qarrefecimento | me, Te
Gases
ms,Ts
Composigao (V/v):
%H2

%CO

%CHa4

%CO2

%CnHm

Figura 2.5 - Diagrama representativo das entradas e saidas do sistema de gasificacéo.

O balanco de massa global inerente as correntes que entram e saem do sistema é

dado pela expressao seguinte, onde m sao os caudais massicos (kg/s) de cada corrente:

m;+ my, = myg+ mg + mg (14)

Para os balancos ao carbono, hidrogénio e azoto, foram tidas em conta as seguintes
consideracoes:
e aalimentacédo é rica apenas em carbono, hidrogénio e oxigénio;
e 0 azoto é proveniente exclusivamente do ar, que se encontra isento de humidade;
e as propriedades do residuo carbonoso foram aproximadas as propriedades da
grafite;
As expressfes 15 - 17 representam as equacBes dos balangcos massicos ao
carbono, hidrogénio e azoto (para o caso de se utlizar ar como oxidante), onde as
percentagens dos compostos gasosos sao volumétricas e as percentagens dos compostos

que constituem a matéria-prima e os condensados sdo massicas.
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Balanco ao Carbono:

m Calimentagéo =m Cresiduo carbonoso +m Ccondensados +m Cgases

ms
MMg
Onde MCaimentacao COrresponde a quantidade de carbono presente na alimentagéo do reator,
MCresiduocarbonoso @ quantidade de carbono presente na corrente sélida que sai do reator,
MCondensados @ quantidade de carbono presente na frac¢cdo condensavel dos produtos da
gasificacdo e mMCgyes @ quantidade de carbono presente do gas de sintese. MM,
corresponde ainda a massa molecular de carbono e MMy a massa molecular do gas

produzido.

Balanco ao Hidrogénio:

m Halimentagéo =m Hcondensados +m Hgases

m
%H.my + 2.%H. MMy .—22% = ol m, +

2 %H, + 4%CH, +m.%CyH,, .MMj. (16)

Mms
MMg
Sendo, m,,,,, 0 caudal massico de agua presente na corrente 2.

Da mesma forma como enunciado para o balanco ao carbono, MHajimentacao COrresponde a
massa de hidrogénio presente nas correntes de entrada do sistema, € MHcondensados € MHgases
correspondem as quantidades de hidrogénio nos condensados e no gas produzido,
respectivamente. MMy,o € a massa molecular da 4gua e MMy é a massa molecular do

hidrogénio.
No caso de se usar ar como oxidante é também necessario fazer o balanco ao azoto.

Balanco ao Azoto:

My2,ar = My2,gas

0,79. MMy,.

m ar
M;ar = %N, .MMNZ.Mm—A;g (17)

Onde my; qr € My, 44 COrrespondem a massa de azoto presente no ar quando alimenta o

reator e a massa de azoto presente no gas de sintese, respectivamente. MMy, é a massa

molecular de azoto e MM,, € a massa molecular do ar.
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Neste caso em que se usa 0 ar como agente oxidante, o balangco ao azoto pode ser
atil na determinacao do caudal de gas produzido, desde que a matéria-prima alimentada ao

reator nao apresente azoto na sua composicao.

2.6. Balancos de energia genéricos a um sistema de gasificacao

Considerando a temperatura ambiente como temperatura de referéncia (T,) e tendo
em conta a nomenclatura e numeracdo inerentes a figura 2.5, sdo apresentadas
seguidamente as poténcias energéticas (E) (kJ/s) de cada corrente, sendo Cp
correspondente ao calor especifico médio (kJ/kg °C), PCS; e PCS; representantes do poder
calorifico superior das correntes 1 e 3, respectivamente (kJ/kg) e PCSs poder calorifico

superior da corrente 5 (kJ/m?).

Corrente 1 de matéria-prima (E;):

ElzmlcplTl_Tr +m1XPC51 (18)

Corrente 2 de agente oxidante, considerando a energia inerente ao vapor de aqua e

desprezando a humidade do ar (E,):

EZ,ar = Myar - sz,ar . T, =T, (19)

EZ,vapor = Mypyo0-Hy (20)

Onde H, é definido como a entalpia do vapor a temperatura de operacao (kJ/kg).

Corrente 3 de residuo carbonoso (Ej):

E3 = m3PCS3 + m3.Cp3 . (T3 - TT) (21)

Corrente 5 de gas de producao (E5):

m

Es =%, %Hj.PCSy, + %CO0.PCSco + %CHy . PCScy, + ms.Cpy.(Ts = Ty)

(22)

Onde cp, representa o calor especifico médio do gas de produgao (kJ/kg °C).

Posto isto, considera-se a poténcia energética de entrada como o somatério de (23):
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Eentradza = E1 + Ez,vapor + Epar + Qaquecimento (23)

em que Qaquecimento COrresponde a energia adicionada para aquecer as correntes de entrada
do reator até a temperatura de gasificacdo, de forma a satisfazer alguma necessidade
energética para as reagfes ou para compensar as perdas térmicas pelas paredes do reator

para o exterior.

Por outro lado, a poténcia energética resultante € dada por (24):
Esal’da = ES + ES + Qarrefecimento + Qperdas (24)

Onde Qarefecimento  COrresponde a poténcia energética resultante do arrefecimento das
fraccdes gasosa e condensavel resultantes do processo e Qperdas COrresponde as perdas
térmicas da instalacao.

2.7. Parametros que caracterizam a performance do processo

A otimizacao de um processo de gasificacdo pode ser caracterizada por Varios
indicadores: eficiéncia do gas, frio ou quente, conversdo de carbono, teor de alcatrbes,
composicao do gas de sintese e respectivo poder calorifico.

A eficiéncia da gasificacdo pode ser avaliada em termos de quantidade e qualidade
do gas produzido, tendo por base a quantidade de matéria-prima alimentada ao gasificador.
Assim, existem diversos parametros que permitem avaliar a performance da gasificacao [14,
15, 16]:

1. Eficiéncia na conversao de carbono (%)

Tendo em conta a equacdo (15), a eficiéncia na conversédo do carbono pode ser

expressa por:

— m3 %Cresiduo carbonot Ms. %Cgast+ Me.%Ccondensados x 100 (25)
mll%Cl

e

Este racio relaciona a quantidade de carbono no gas de sintese com a quantidade de

carbono presente na matéria-prima.

16



2. Consideracdes gerais sobre a gasificacdo

2. Rendimento do gas seco (m®/kq)

O rendimento em gés (Y) representa o quociente entre o volume de gas produzido
pelo processo de gasificacdo e uma quantidade conhecida de matéria-prima seca.

y = 22 (26)

mq

V4 (Nm®min) corresponde ao volume total de gas produzido normalizado, considerando as
condi¢cdes normais de presséo e temperatura (PTN), de acordo com a expressao (27).

ms

v, = (27)

3. Poder calorifico superior do gas de sintese (kJ/Nm®):

PCSG = Vi PCSl =
= %H, X PCSy, + %CO X PCSgo + %CH, X PCSqy, =
= (%H, X 3052+ %CO x 3018 + %CH, X 9520) x 4,18 (28)

Onde, % H,, % CO e % CH, sdo as percentagens volumétricas no gas produzido e os seus
coeficientes representam os poderes calorificos superiores individuais dos compostos, a 20

°C e 1 atm (kcal/m®). O coeficiente 4,18 permite a conversao de kcal para kJ.

4. Eficiéncia do gas frio/ rendimento térmico (%)

O rendimento de producao de gas frio pode ser definido tendo em conta as equacdes
(18) e (22) de acordo com a seguinte expressao (29):

ES ms. %HZ'PCSHZ + %COPCSCO + %CH4.PCSCH4 + m5.Cpg. (TS — Tr)
T E, my. Cp,. T1—T, + my x PCS;

Mg

(29)

A eficiéncia do gas frio relaciona a energia produzida com a energia da matéria-
prima alimentada ao reator. Porém, a relagdo entre a energia quimica do gas de sintese e a
energia quimica da matéria-prima pode ser traduzida por um rendimento superior a 100%
quando o agente de oxidagdo utilizado € vapor de agua, devido a adicdo de hidrogénio
proveniente da dissociacdo do vapor. Assim, a performance térmica do gasificador pode ser

melhor traduzida em termos do seu rendimento térmico (nr) definido como:
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Poténciagyss produzido _

Nr = P .
POtenClamatéria—prima + POtenClaagente de gasificacdo

— VgX PCSq (30)

mqX PCS, +(7712,H20>< HHZOrTensaiO)

Onde Hy, _corresponde a entalpia da agua, a pressao atmosférica e a temperatura de

O:Tensalo

operacao do reator.

5. Eficiéncia na conversdo de hidrogénio (%)

A eficiéncia da conversao de hidrogénio (ny), descreve a razéo entre o hidrogénio
elementar contido no gas de producéo e o hidrogénio elementar presente na matéria prima.
Quando o agente de gasificagcdo € o vapor de agua a eficiéncia de conversao do hidrogénio
pode ser superior a 100 % devido a adigdo de hidrogénio proveniente da dissociagdo do

vapor. Assim, € frequente o seu calculo de acordo com a expressao (31) [17]:

MHgas

Nn = (31)

my.%H; +(Mz H,0-%HH20)

Como na corrente de gas gerado as percentagens dos compostos gasosos sao
volumétricas entdo o caudal massico de hidrogénio na corrente de gas de producéo é dado

pela equagéo (32):

mHgas = 2'%HH2 + 4, %HCH4 + m. %HCnHm 'MMHZ . (32)

ms
MM,
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Capitulo 3 . A GASIFICACAO DO GLICEROL

O glicerol ou propano-1,2,3-triol, um hidrocarboneto oxigenado cuja férmula quimica
€ C3HgOs, tem vindo a ser alvo de estudo a nivel mundial. Apés ter sido realizado um
levantamento bibliografico serdo apresentados os estudos mais recentes, que envolvem a
gasificagéo deste composto, quer na forma técnica quer na forma bruta.

A gasificagdo surge, cada vez mais, como uma alternativa viavel para a valorizagdo
do glicerol. Porém, a gasificacdo a baixas temperaturas (400 — 500 °C) origina uma
substancia toxica, acroleina, pelo que devera ser um processo executado em condicdes
controladas de temperatura, certificando a seguranca do mesmo. Por este mesmo motivo, a
combustao do glicerol, nestas condi¢es, é desaconselhada [18]. Subsistem outros fatores
que desfavorecem a queima direta do glicerol bruto como a sua baixa densidade energética,
alta viscosidade e a emissao de particulas [19].

Por outro lado, as caracteristicas do glicerol a gasificar influenciam,
significativamente, o processo. Na tabela 3.1 estdo apresentadas as especificacbes gerais

de cada tipo de glicerol, explicitando os valores em intervalos possiveis [4].

Tabela 3.1 — Pardmetros gerais que caracterizam os diferentes tipos de glicerol.

Glicerol bruto | Glicerol técnico | Glicerol purificado
Teor em glicerol (%, m/m) 60 — 80 99,1 - 99,8 99,8 — 99,98
Teor em H,O (%, m/m) 15-6,5 0,11 -0,80 0,14 —-0,29
Cinzas (% m/m) 15-25 0,005 < 0,002
Cloretos (ppm, m/m) - 1 0,6-9,5
pH 0,7-1,3 0,10 -0,16 0,04 - 0,07

O glicerol bruto apresenta, atualmente, baixo valor comercial e a sua composi¢cao
limita industrialmente a sua aplicacdo. Por outro lado, a sua purificacdo acarreta um

consumo excessivo de energia, tornando o processo pouco vantajoso.
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3. Gasificagao do glicerol

Assim, o glicerol tem-se evidenciado como um efetivo candidato para a producédo

de gés de sintese, mais propriamente de hidrogénio, que se caracteriza como combustivel

renovavel, com menores impactos ambientais e muito mais atrativo do ponto de vista

economico relativamente a matéria-prima. Em termos globais, existem reagfes que

caracterizam a conversao termodinamica do glicerol em hidrogénio [20].

A decomposicao do glicerol € representada pela reacéo (33) [20]:

C3HgO3 — 3CO + 4H,, AH,ogx = +251,20 kJ /mol (33)

Termodinamicamente, a producdo de hidrogénio a partir do glicerol pode ser

efetivada por diferentes vias, apresentadas seguidamente.

Reforma a vapor de agua (steam reforming, SR): a reforma a vapor implica a
gasificagcéo do glicerol com vapor de agua, como agente oxidante [20].

Oxidacao parcial (partial oxidation, PO): consiste na utilizacdo de oxigénio puro como
agente gasificante, tendo a vantagem de ser um processo extremamente exotérmico
pelo que, na maioria das vezes, é dispensavel o fornecimento externo de energia ao
processo [21].

Reforma autotérmica (autothermal reforming, ATR): € uma combinag¢éo de SR com
PO, onde ha geragéo de energia através da oxidacdo parcial do glicerol. Existe um
contrabalangco energético dos dois processos, endotérmico e exotérmico,
respectivamente. Sinteticamente, o oxigénio é adicionado ao processo para suprimir
as necessidades energéticas da reforma do glicerol, caracterizada como sendo
endotérmica, reduzindo a necessidade de fornecimento externo de energia [20].
Reforma seca (dry reforming, DR): a reforma do glicerol ocorre apés a adi¢cdo de CO,
ao processo, gerando-se gas de sintese e carbono com valor acrescentado, na fase
solida. Necessita de fonte externa de energia [22].

Reforma seca autotérmica (dry autothermal reforming, DATR): € uma combinacéo de
DR com PO para producdo de gés sintese. Ao contrario de DR n&o necessita de
fonte externa de calor e gera menos fase sélida [23].

Reforma em fase aquosa (aqueous-phase reforming, APR): utiliza 4gua no estado
liquido, e ocorre a baixas temperaturas, sem que a sua vaporizagdo seja necessaria
[24].

Reforma com agua supercritica (supercritical water reforming, SCW): é utilizada agua
no estado supercritico, em que a temperatura e pressao estdo acima do ponto critico
[25].
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3. Gasificacéo do glicerol

Contudo, a reforma a vapor do glicerol (SR) é o método mais aplicado atualmente ao
glicerol em que, de forma genérica, o glicerol reage com o vapor de agua, na presenca ou
auséncia de um catalisador, produzindo-se, maioritariamente, gas de sintese [18].

Assim, a combinagdo de (33) com a reaccdo de equilibrio gas-agua (8), origina a
reacdo completa de reforma a vapor do glicerol, como se mostra em (34) [20].

C3HgOs3 + 3H,0 — 3CO, + THy, AHyoax = +127,67 kJ /mol (34)

Do ponto de vista termodinamico surgem, cada vez mais, estudos que comprovam a
complexidade dos processos de gasificagdo no que diz respeito a cinética quimica,

envolvendo inlmeras variaveis.

Wang, et al, [26] estudaram, termodinamicamente, a reforma a vapor do glicerol
proveniente da producéo de biodiesel, com separacéo de hidrogénio, recorrendo ao método
da minimizagdo da energia livre de Gibbs. Foi avaliada, nas rea¢cdes que ocorrem na
reforma do glicerol, a influéncia da temperatura (600-1000 K), da razdo agua-glicerol (WGR
— water/glycerol ratio, 3/12) e da frac¢éo de H, removida (f, 0-1) [26].

A figura 3.1 evidencia a influéncia da temperatura na producéo de H,, CO e CHy,para

diferentes fragbes de remocéo de H, [26].
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3. Gasificacéo do glicerol

Pela andlise da figura 3.1 verifica-se um aumento na producéo de H, e CO com o

aumento da temperatura, ao contrario do que se verifica com o CH,4, quando se analisam os

valores em que ndo ha remocéo de H, (f=0) [26].

E igualmente importante referir a influéncia do parametro WGR para cada um dos

compostos anteriormente mencionados, como mostra a figura 3.2.

Total moles of hydrogen

Os resultados sdo inerentes a estudos a 850 K, & pressao atmosférica e admitindo 1
mol CgHgOg [26]
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Figura 3.2 - Influéncia da razéo na producao de H,,CO e CHy,, para varias fra¢cdes de remocao de H,,
por Wang, et al [26].

Analisando a figura 3.2 verifica-se que com o aumento da quantidade de agua (na

forma de vapor), efetiva-se um aumento na producéo de H,, ao contrario do que acontece

com a producgéo de CO e CH,.

Estes autores estudaram ainda a influéncia da temperatura e de WGR na conversao

da fase sdélida, concluindo que o aumento de ambos os parametros corresponde a uma

diminuicdo de carbonizado [26].
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3. Gasificagao do glicerol

Zakaria, et al [26] fizeram uma andlise termodindmica da reforma a vapor do glicerol
proveniente do processo de producgdo de biodiesel, baseada no método de minimizagéo da
energia livre de Gibbs. Genericamente, quando a variacdo da energia minima de Gibbs da
reaccao € negativa (AG, < 0), a reacdo diz-se espontédnea. De acordo com a equacgéo (35),
gque se apresenta de seguida, se AG, < 0, entdo quanto mais elevado o valor de In K, maior
a probabilidade de ocorrer determinada reac¢ao. A equacdo (35) relaciona a energia minima

livre de Gibbs com a constante de equilibrio [27].
K = exp(-=2) =0 (35)

Foi estudada a influéncia da temperatura, a pressao atmosférica, nas constantes de
equilibrio das reagbes de reforma do glicerol para a formacdo de etileno. A tabela 3.2

evidencia as reagdes estudadas, como sendo as principais no processo de reforma [27].

Tabela 3.2 - Reacgdes caracteristicas da reforma do glicerol para a formacao de etileno, estudadas
por Zakaria, et al [27].

AH
Tipo de reaccéo Reacéo
(kJd/mol)
1 Reforma a vapor do + 122,89
) C3HgO5; g + 3H,0 g < 3C0, g + 7H,(9)
glicerol
2 | Decomposi¢do do glicerol C3HgO; g < 4H, g + 3C0 (g) + 246,31
3 Equilibrio gas-agua CO g +H,0 g ©H, g + C0,(9) -41,14
4 Metanizacdo CO g +3H,(g) @ CH, g + H,0(g) - 206,11
5 Metanizacéo €0, g +4H,(g) © CH, g + 2H,0(g) - 164,94
6 Reforma seca do metano CO, g +CH,(g) © 2H, g + 2C0(g) + 247,28
7 | Acoplamento oxidativo do + 106,00
2CH, g +C0, g ©C,H, g +C0 g + H,0(g)
metano
8 | Acoplamento oxidativo do + 284,00
2CH, g +2C0, g © C,H, g +2C0 g +2H,0(g)
metano
9 | Desidrogenagéo do etano C,Hg g © C,Hy, g +2H,(g9) + 136,33
10 | Decomposi¢cédo do metano CH,(g) @ 2H, g +C(s) + 74,562
11 Desproporcionacao 2C0 g ©C0, g + C(s) -172,44
12 Hidrogenacéo do CO, C0, g +2H,(g) © 2H,0 g + C(s) - 90,16
13 Hidrogenacao do CO H, g +C0 g < H,0 g + C(s) - 131,30

O estudo foi realizado entre 573 K e 1273 K, e figura 3.3 apresenta os resultados

obtidos para cada reacdo que consta na tabela 3.2 [27].
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Figura 3.3 - Valores de In K em fung&o da temperatura para as varias reacdes de reforma do glicerol,
por Zakaria, et al[27].

Pela andlise da figura 3.3, e de forma global, o aumento da temperatura conduz a um
deslocamento no sentido direto das reagbes de reforma a vapor do glicerol e da
decomposicdo do glicerol. O mesmo acontece, de forma evidente, com a reacdo 6 de
reforma do CH, com CO,, com as reacfes 7 e 8 de acoplamento oxidativo do CH,4, e com a
reacdo 10 de decomposicéo do CH, [27].

Leal, et al [20] estudaram, do ponto de vista termodinamico, a reforma a vapor (SR) e
a reforma autotérmica (ATR) do glicerol bruto. As composi¢cbes de equilibrio foram
calculadas considerando a minimizagdo da energia livre de Gibbs e as simulacdes
envolveram variagfes da pressao (1-20 atm), temperatura (600-1000 K), r4cio de oxigénio -
glicerol (0,0 — 3,0) e &gua - glicerol (3 — 12). Foi estudada ainda para a ATR a separagéo de
H, e/ou CO, [20].

A comparacao de SR e ATR foi realizada considerando a pressao atmosférica, WGR
= 3 e um racio oxigénio/glicerol de 0,6 (OGR), fazendo variar a temperatura entre 600 e
1000 K. Os resultados obtidos mostraram que ambos 0S processos apresentam
comportamentos semelhantes na producgéo dos varios componentes do gas de sintese, com
0 aumento da temperatura. Com o0 aumento da temperatura verifica-se um aumento na

producédo de H, e CO, e um decréscimo de CO,, CH, e fase sélida (figura 3.4) [20].
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Figura 3.4 - Influéncia da temperatura na producdo de CO,,H,,CO,C e CHy, para reforma a vapor (a)
e para reforma autotérmica (b) do glicerol bruto, por Leal, et al [20].

Por outro lado, do ponto de vista experimental sdo escassos 0s estudos que avaliem

a influéncia dos paradmetros essenciais a performance da reforma a vapor do glicerol, quer

na forma técnica quer na forma bruta.

Em 2008, Valliyappan, et al, utilizaram um reator de leito fixo, com 500 mm de

comprimento e 10,5 mm de didmetro interno, para a gasificagdo de glicerol bruto e glicerol

puro. O agente de gasificagdo estudado foi o vapor de agua, e as misturas glicerol-agua

foram alimentadas superiormente ao reator. Para um caudal fixo de alimentacdo da mistura

de 5,4 g/min, e temperatura de 800 °C, foram comparadas as duas matérias-primas,

variando as razdes glicerol-agua.

Além disso, estudou-se a influéncia da composicdo do leito. Na tabela 3.3 estdo

apresentadas as caracteristicas das duas matérias-primas estudadas [28].

Tabela 3.3 — Composicéo do glicerol bruto e puro estudado por Valliyappan, em 2008.

(m/m) Glicerol (%) | Agua (%) | Metanol (%) | KOH (%)
Glicerol bruto 60 7,5 31 1,05
Glicerol puro 100 0 0 0

Foi utilizada uma mistura de 50/50 (glicerol/agua) para cada uma das amostras,

permitindo uma posterior comparacéo da performance da gasificagdo, como mostra a tabela

3.4 [28].
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3. Gasificagao do glicerol

Tabela 3.4 — Comparacdo dos resultados obtidos por gasificacdo para duas matérias-primas
estudadas por Valliyappan, et al, numa mistura de 50/50, recorrendo a gasificacdo com vapor, a 800
°C, 5,4 g/min de alimentacéo e leito de quartzo.

(m/m) Glicerol bruto | Glicerol puro
Gas (%) 91,1 94,0
Liguido (%) 0,0 0,0
Carbonizado (% m/m) 8,9 6,9
Gas produzido (L/g) 1,57 1,76

Composicao do gas (% mol)

H, 59,1 54,1
CO 19,7 37,5
CO; 6,0 1,1
CH, 11,5 7,4
Cos 3,7 4,7

Utilizando glicerol bruto, foram estudadas trés misturas de glicerol com &gua:
92,5/7,5, 75/25 e 50/50, sendo que quanto maior o teor de agua, maior a conversao na fase
gasosa e maior o racio H,/CO [28]. Foi ainda comparada a influéncia do enchimento do leito
em termos de conversao em gas de sintese entre carboneto de silicio e quartzo, sendo que
este ultimo apresentou melhores rendimentos [28]. Constatou-se, por fim, que a producdo
de gas, em especial de H,, aumentava significativamente na presenca de um catalisador de
Ni/Al,O3 [28].

Gonzélez, et al [29], publicaram um estudo sobre o uso eficiente do glicerol por
gasificagdo com reforma a vapor, recorrendo um reator de leito fixo com 700 mm de
comprimento e 35 mm de didmetro interno, com alimentacdo superior da mistura
glicerol/dgua. Foi feito um estudo da influéncia da temperatura de gasificacdo entre 600 e
1000 °C, recorrendo a uma propor¢cdo de agua — glicerol de 12/1 e a um caudal de
alimentacéo de 2,5 cm®min. A figura 3.5 mostra os resultados obtidos para a influéncia

desse parametro na producgéo de cada um dos constituintes do gas produzido [29].

70 4 —e—Air
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60 7 —k—cH4
——CO2
00 e
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20 4
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0 e ———eo —o
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Figura 3.5 - Influéncia da temperatura nas fracdes molares dos componentes que constituem o gas
de sintese, por Gonzélez, et al, em 2011 [29].
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3. Gasificagao do glicerol

Verificou-se que, tal como esperado, a temperatura influencia fortemente a
gasificacdo do glicerol, levando a um incremento sistemético na producdo de H, e, em
contrapartida, a uma diminui¢do de CO. Assim, o racio H,/CO verificou um aumento de 1,08
a 600 °C para 11,28 a 1000 °C [29]. Observou-se ainda que que o poder calorifico inferior do
gas produzido diminui com o aumento da temperatura de 11,5 MJ/m? para 8,8 MJ/m?,
quando se verifica um aumento de 600 °C para 1000 °C, respetivamente. Esta diminui¢éo é
associada ao cracking de compostos como o CH, mas também ao decréscimo da producéo
de CO [29].

Por fim, relacionou-se a influéncia da temperatura com a poténcia associada ao gas
produzido, sendo que este parametro é diretamente afetado pelo caudal de gés de sintese,

como mostra a figura 3.6 [29].
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Figura 3.6 - Influéncia da temperatura na poténcia gerada, por Gonzélez, et al [29].

Yoon, et al [29] publicaram um estudo sobre a gasificacdo do glicerol resultante da
producao de biodiesel, recorrendo a dois agentes de gasificagcdo, ar e oxigénio, permitindo a
sua comparacdo. O glicerol apresentava na sua constituicdo 60 % em glicerol, 15 % em
alcool e agua, 20 % em triglicerideos nédo transesterificados e 5 % de cinzas, e um poder
calorifico superior associado de 25,16 kJ/kg [30].

Utilizaram um gasificador de escoamento arrastado, com um comprimento de 1700
mm e 250 mm de didmetro interno, assegurando-se um caudal de alimentacdo entre 30-50
kg/h [30]. Quando se estudou a gasificagdo com ar como agente oxidante verificou-se que,
com o aumento da razdo de equivaléncia de 0,17 para 0,7, os teores de H, e CO
apresentaram um aumento ténue, enquanto que os teores de CO, e CH,; ndo foram
influenciados. Por outro lado, aquando da utilizacdo de oxigénio puro como gasificante, o
aumento da razéo de equivaléncia determinou um decréscimo nos teores de H,, CO e CH,,
ao contrario do que aconteceu com o CO, [30]. Assim, apés comparacdo de ambos 0s
resultados, determinou-se que a razdo de equivaléncia 6ptima para a gasificacéo, utilizando
ar, se deve situar entre 0,35 — 0,40 [30]. Os mesmo autores estudaram ainda a influéncia da
temperatura na composi¢do do gas de sintese para cada um dos agentes gasificantes, tal

como mostra a figura 3.7 [30].
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Figura 3.7 - Influéncia da temperatura de gasificagdo na composicao do gas de sintese, utilizando ar
e oxigénio, por Yoon, et al [30].

De forma genérica, com 0 aumento da temperatura, verifica-se um aumento do CO e
CO, e um decréscimo do CH, e H; [30].

Estudos de Parente [31] utilizaram glicerol purificado, com uma concentracdo de
99,95 % (m/m) de glicerol e permitiram o desenvolvimento de um reator de leito fixo em ago,
com 50 mm de didmetro, 500 mm de comprimento, cujo leito era constituido por alumina
(Al,0O3) com particulas de 5,5 mm de diametro. Os agentes de gasificagdo utilizados foram
agua e ar. Porém, os ensaios realizados foram apenas preliminares [31].

Teixeira [32], em 2012, estudou a reforma a vapor (aAgua destilada) de glicerol a 99
%, num reator em ago inox com didmetro externo de 250 mm e 450 mm de comprimento,
utilizando particulas de alumina com 1,5 mm de didmetro. As misturas de agua e glicerol
eram injetadas recorrendo a um injector de carro comum, na parte superior do reator [32].
Foi feito um estudo da influéncia da temperatura entre 600 e 800 °C, para propor¢cdes
diferentes de glicerol-agua, entre 30 a 90 % em glicerol. A figura 3.8 evidencia a fracgéo

gasificada por mistura, no intervalo de temperaturas estudado [32].
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Figura 3.8 - Fracéo de gasificado para cada mistura, entre 600-800 °C [32].
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3. Gasificagao do glicerol

Pela andlise da figura 3.8, ao contrario do que acontece a mistura com 90 % de
glicerol, as restantes trés mostram um comportamento proximo do valor maximo de
conversdo. Concluiu-se ainda que o teor em fase solida é favorecido a temperaturas mais
baixas, independentemente da mistura estudada, sendo que a mistura de 90 % se
evidenciou com uma conversao de 13 % em carbonizado para 600 °C [32].

Os resultados correspondentes a influéncia da temperatura na producdo de

C0O,,CH,4,CO,H, e C,H,4 para as misturas estudadas, estdo representados nas figuras 3.9 —
3.12 [32].
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Figura 3.9 - Influéncia da temperatura na gasificagdo, com uma mistura rica em 30 % em glicerol [32].
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Figura 3.12 - Influéncia da temperatura na gasificagdo, com uma mistura rica em 90 % em glicerol
[32].

Concluiu-se que para uma maior producao de H, e menor consumo energético, a
mistura com 70 % de glicerol quando gasificada a 750 °C apresenta resultados com
conversdes em hidrogénio superiores a 50 % e um menor gasto energético, quando

comparada com os restantes ensaios [32].
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Capitulo 4 . Caracterizacdao das Matérias-

Primas

Foram avaliadas duas matérias-primas, glicerol técnico e glicerol bruto, no estudo da
gasificacdo em leito fixo, com vapor e ar como agentes oxidantes.

O glicerol técnico foi adquirido com uma pureza superior a 99 %. O glicerol bruto
estudado foi adquirido através de um produtor de biodiesel do distrito do Porto, como
subproduto da producéo de biodiesel. Na tabela 4.1 constam os resultados relativos a
determinacdo de um conjunto de parametros, facultados pelo fornecedor: cinzas, teores de
agua, glicerol e metanol, e matéria organica que nao glicerol.

Tabela 4.1 - Caracterizacdo do fornecedor para o glicerol bruto

Teste Método Resultado (% m/m)
Teor de cinzas sulfatadas ISO 3987 9,64
Karl-Fischer ASTM D4377 7,92
Teor em glicerol ASTM D7637 82,00
Teor em metanol INSP/GC/L082-1 2,47
Matéria organica nao glicerol Calculado 0,44

Para ambos os fluidos foram determinados os parametros que afetam direta ou
indiretamente a performance do processo de gasificacdo: poder calorifico superior, teor de

glicerol, carbono total (CT) e espectrometria de fluorescéncia de raios-X (XRF).

4.1. Poder Calorifico Superior

A determinacdo do poder calorifico superior (PCS) foi realizada numa bomba

calorimétrica, de acordo com a norma ASTM 240-02 (anexo A.1).
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Este parametro foi determinado para ambas as amostras em estudo sendo que, para cada
uma delas, foram realizadas trés réplicas. Os resultados médios obtidos encontram-se na
tabela 4.2.

Tabela 4.2 - Valores obtidos na determinagéo do PCS.

Matéria prima PCS (J/g9)
Glicerol técnico 17474,85
Glicerol bruto 14773,30

4.2. Teor de Glicerol

O teor de glicerol foi determinado apenas no glicerol bruto, pelo método do periodato
(Anexo A.2), tendo sido realizadas trés réplicas. O valor obtido para o teor de glicerol foi de
85,46 %, ligeiramente superior ao valor apresentado na folha de especificagdo da matéria-
prima, fornecida pela produtor de biodiesel (tabela 4.1).

4.3. Carbono Total

A determinagdo do carbono total (CT) foi efetuada para ambas as amostras em
estudo, por deteccéo de CO, usando um analisador de gas com medicdo de infravermelho
nao dispersivo (NDIR — Non-Dispersive Infrared) (anexo A.3).

Para o glicerol técnico foram executadas determinagfes para duas curvas de
calibragéo distintas, ja introduzidas no equipamento. A concentracdo da solugéo preparada
para esta determinacao foi de 43,6 mg de glicerol/L.

Para o glicerol bruto foram executados trés ensaios para uma Unica curva de
calibragdo. A concentragdo da solucdo preparada para esta determinagéo foi de 47,2 mg de
glicerol/L.

Tendo em conta as concentragdes iniciais de cada uma das amostras foram obtidos

os teores de carbono apresentados na tabela 4.3.

Tabela 4.3 - Valores obtidos na determinacdo do Carbono Total.

Matéria prima % C (m/m)
Glicerol puro 40,6
Glicerol bruto 36,9

4.4, Espectrometria de Fluorescéncia de Raios-X

A espectrometria de fluorescéncia de raios-X por dispersdo de energia (EDXRF —

Energy Dispersive X-Ray Fluorescence) é uma técnica analitica que permite a avaliagdo
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quantitativa e qualitativa de elementos quimicos presentes em amostras liquidas e solidas,
com elevada resolucao e sensibilidade, desde o sédio ao uranio.

Porém, para ambas as amostras em estudo, foi apenas realizada uma analise
qualitativa dos compostos mais significativos na sua composi¢cao. (Anexo A.4).
Qualitativamente, o glicerol puro apresentou na sua constituicdo quantidades residuais de
aluminio, fésforo e célcio. Por outro lado, no espectro resultante da analise ao glicerol bruto,
identificaram-se quatro compostos maioritarios, fosforo, enxofre, cloro e calcio. A figura 4.1
exibe a sobreposicao dos espectros

Intensity (cps)

3000 ”

20001

10001

S VD N
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Figura 4.1 - Sobreposi¢do dos espectros caracteristicos do glicerol bruto (linha a vermelho) e técnico
(linha azul).

33
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Capitulo 5 . INSTALACAO E METODOS
EXPERIMENTAIS

5.1. Descricao da Instalacdao Experimental

Estudou-se a gasificacdo do glicerol (técnico e bruto) em reator de leito fixo, com
alimentacdo superior, utilizando dois agentes oxidantes distintos segundo a instalagéo
experimental apresentada na figura 5.1.

A alimentacdo da mistura glicerol/agua ao reator (RT) é feita superiormente a partir
de um tanque de mistura (TA), sendo o seu caudal regulado com o auxilio de uma bomba
peristaltica (BP). Quando € utilizado ar como agente de oxidacdo este € introduzido na
corrente de mistura sendo o seu caudal medido num rotametro (FIC).

A monitorizagdo da temperatura no interior do reator foi efetuada na zona central do
leito com um termopar do tipo K ligado fisicamente a um interface e.bloxx Al-4 entradas e a
um conversor Gantner ISK200 (ICP100 foi o software necesséario a configuracdo dos
maddulos e o software Signasoft 6000 permite a sua leitura e gravacado em formato digital)

A saida do reator existe um conjunto de cinco kitasatos em série imersos em banho
de gelo (SC), que promovem o arrefecimento do géas gerado e a condensagdo da sua
fracgdo condensavel. Por outro lado, a fraccdo ndo condensavel do gas segue por uma
coluna de silica (SG) para garantir a remo¢édo da totalidade de humidade. A recolha da

amostra de gas de sintese é efectuada num ponto de amostragem unico (PA).
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A figura 5.1 evidencia o esquema da instalagcdo experimental.

Tanque

(TA) Bomba Peristaltica (BP)

\ 1

@ Compressor (C)
%

Legenda:
BP — Bomba Peristaltica @_{ . Va
C- Compressor |_| L————OQutros utilizadore s >

” |
< I\I

EX- Exaustéo ———=————] Reator (RT)
FIC — Indicador e Controlador de
Caudal

PA — Ponto de Amostragem

Resisténcia Exaustdo (EX)
Elétrica (RE) T

PIC — Indicador e Controlador de

Pressao

RT — Reator Colunade Silica-gel (SG)

RE — Resisténcia Elétrica

SC - Sistema de Condensacgéao

SG - Coluna de Silica-gel

TA — Tanque de alimentacéo
TC — Controlador de Temperatura Sistema de Condensac&o (SC)

TT — Transmissor de Temperatura

V1, V2, V3 — Valvulas de corte Figura 5.1 - Esquema global da instalacéo.

V4 — Valvula antirretorno
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5. Instalacdo e métodos experimentais

5.1.1. Alimentacdo do Reator

O caudal de alimentacdo da mistura glicerol/agua foi regulado com uma bomba
peristaltica da marca Ismatec, modelo 858. Foram utilizados dois tipos de tubos, ambos com
trés travbes, com diametros internos (ID) de 1,22 mm e 1,52 mm, correspondendo a 3,8
mL/min e 6,5 mL/min, respectivamente, para solu¢des de dgua a 20 °C, 1 atm. A utilizacao
conjunta dos tubos mencionados anteriormente permitiu 0 estudo de um terceiro caudal,
10,0 mL/min. Porém, e devido as caracteristicas cineméticas das misturas, o caudal medido
apresenta ligeiros desvios, relativamente ao estipulado:

e 3,8 mL/min que correspondeu ao intervalo [3,75 — 4,09] g/min;
e 6,5 mL/min que correspondeu ao intervalo [6,63 — 6,80] g/min;

e 10,0 mL/min que correspondeu a 10,45 g/min.

5.1.2. Forno do Reator

O forno, ja existente, utilizado para o aquecimento do reator tem uma poténcia de 4
kW, e é da marca Termolab. O forno, tem um diametro interno de 100 mm, e uma altura Uutil
de resisténcias de aquecimento (RE) de 300 mm. Um termopar tipo K, localizado na
proximidade da resisténcia elétrica de aquecimento exterior ao reator, fornece a informacao
necessaria ao controlador de temperatura do forno. Assim, ndo existe um controlo de
temperatura baseado nos valores registados no interior do reator durante o ensaio. Esta é
uma limitacdo de operacdo que ndo possibilita a realizacdo de ensaios a mesma
temperatura para outras condicBes de operacao.

Globalmente, o conjunto do forno e reator estdo evidenciados na figura 5.2.

LN . 3
b-* - *a—‘_h
T \,.‘:’

Figura 5.2 — Fotografia representativa do conjunto do forno e reator.
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5. Instalagcdo e métodos experimentais

5.1.3. Reator de Gasificacao

O reator, em aco inox (figura 5.3), tem 500 mm de comprimento e 90 mm de
didmetro interno. O leito do reator € composto por particulas de alumina ativada de 5 mm de
didmetro que assentam numa placa de suporte com orificios de didmetro de 5 mm. O reator
foi desenhado de forma a que a altura do leito coincidisse com a zona aquecida do forno.
Desta forma os 100 mm situados na parte superior do reator e os 100 mm situados na parte
inferior do reator ndo estdo sujeitos a aquecimento direto.

A abertura do reator € efetuada superiormente através de uma flange constituida por
guatro parafusos hexagonais, cuja estanquidade € mantida igualmente com o auxilio de uma
junta grafitada. Na flange superior existem duas entradas, uma correspondente a entrada da
alimentacdo (uma para entrada do ar e outra para a entrada da mistura a estudar),
antecedida por uma valvula antirretorno e duas valvula de corte, e uma entrada
correspondente a um termopar do tipo K. Inferiormente existem duas aberturas, uma para
um termopar do tipo K que permite a leitura do gas na cAmara a saida do reator e outra para
proporcionar o escoamento do gas de sintese para o sistema de condensacao.
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Figura 5.3 - Esquema representativo do reator para constru¢do, adaptado ao forno existente.
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5. Instalagcdo e métodos experimentais

5.1.4. Amostragem do gas de sintese

O ponto de amostragem situa-se imediatamente apds a coluna de silica, permitindo a
recolha do gas de sintese recorrendo a seringas de vidro de 1 mL especificas para amostras
de gas.

A composicao do gas foi analisada por cromatografia gasosa (Dani 1000 DPC) com
detetor de condutividade térmica (OPT 266) e um injetor OPT 333 apropriado para colunas
60/80 Carboxen 1000. O gés de arrasto utilizado foi o argon. O equipamento foi previamente
calibrado para compostos como H,, O,, N,, CO, CH, e CO, (ver anexo B.1).

5.2. Métodos Experimentais

5.2.1. Preparacao das solucdes

Foram estudadas duas matérias-primas em misturas com agua. A preparacdo das
misturas foi efetuada recorrendo a pesagem, em balanga técnica, de cada uma das fracgbes
(Agua e glicerol), em baldes volumétricos, seguindo-se a sua mistura. Foram estudadas

guatro misturas glicerol/agua, em massa: 25/75, 40/60, 60/40 e 75/25.

5.2.2. Medicdo de caudais

O caudal de alimentagcé@o da mistura glicerol/agua ao reator foi calculado pela razédo
entre massa de mistura alimentada ao reator durante 0 ensaio e o tempo registado desde o
inicio da alimentag&o até ao final do ensaio. Sendo assim, para cada ensaio, foi pesado o
reservatorio de alimentag&o ao reator no inicio e no fim do mesmo (ver anexo C.1).

De igual forma, no inicio e no fim de cada ensaio foram pesados todos os elementos
que constituem o sistema de condensacdo, de forma a calcular o caudal de condensados
gerados (ver anexo C.2). O caudal de condensados corresponde a razdo entre a massa de
condensados gerada e o tempo de ensaio. O tempo de ensaio foi definido como o tempo
que decorre desde que se deteta a saida de gas de producdo do reator até ao final do
ensaio.

Por ultimo, calculou-se o caudal de gas gerado através da diferenca entre o caudal
de alimentacéo ao reator e o caudal de condensados, ou através de balanco massico ao

azoto nos ensaios em que foi utilizado ar como agente de oxidagao (ver anexo C.3).

5.2.3. Descricao de um ensaio

Em cada ensaio foi registado o peso inicial e final do reservatorio de mistura glicerol-

agua alimentada ao reator.
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5. Instalagcdo e métodos experimentais

Pesaram-se todos os elementos do sistema de condensagdo, montando-se o
conjunto num banho de gelo. Colocou-se silica-gel na coluna especifica para a remoc¢éo da
humidade do géas gerado.

Antes de iniciar o ensaio foi necessario proceder a limpeza do leito de alumina. Para
tal, fez-se passar a frio ar comprimido através do leito. Seguidamente, o forno de
aguecimento foi ligado e foi selecionada a temperatura de trabalho para o ensaio. A quente,
fez-se passar ar comprimido através do leito para que os residuos de ensaios anteriores
pudessem ser queimados e eliminados através do sistema de exaustéo.

Depois de limpo o reator e estabilizada a temperatura de ensaio, iniciou-se a
gravacdo digital dos valores medidos pelo termopar que se encontra no interior do leito e
ligou-se a bomba que permite a admissdo da mistura ao caudal selecionado, a0 mesmo
tempo que se registou o tempo de inicio do ensaio. Registou-se ainda 0 momento no qual se
observou a produgédo do gas de sintese na saida do reator. Ao fim de cerca de 30 min
(tempo necessario para se atingir o estado estacionario, como se verifica no ponto 5.2.4), foi
retirada uma amostra de gas de producdo. Apdés a amostragem, deu-se por terminado o
ensaio, anotando o tempo final e pesando todos os elementos que constituem a linha de
condensados. A amostra de gas foi injetada no cromatografo para se proceder a sua analise
em termos de H,, CO, CO,, CHy4, O, e N, (ver anexo C.4).

Para os ensaios realizados com agua e ar, como agente oxidante, esta mistura foi
alimentada ao reator sendo o caudal de ar previamente regulado e medido num rotametro

para o valor pretendido no ensaio.

5.2.4. Verificacdo da estabilidade do sistema

Estudou-se previamente a estabilidade do sistema, avaliando o intervalo de tempo a
partir do qual o perfil térmico do interior do reator e o perfil de concentracdo dos gases
analisados no gas de producéo, atingiram o estado estacionario.

Relativamente ao perfil térmico do sistema, a figura 5.4 evidencia um exemplo da
evolugdo da temperatura ao longo de 30 minutos, para a gasificacdo de uma mistura 60/40
(m/m) de glicerol técnico com agua, com um caudal de 4,12 g/min e uma temperatura de

referéncia de 850 °C.

40



5. Instalacdo e métodos experimentais

900
880
860

N b
o O

Temperatura (°C)
~N N 0 0 @
Q O
o O

~

A O

o O
I I

720 H

700

0 300 600 900 1200 1500 1800
Tempo decorrido (s)

Figura 5.4 - Evolucdo da temperatura no interior no reator, ao longo do tempo, para uma temperatura
de referéncia de 850 °C.

Pela andlise da figura 5.4 verifica-se que a partir dos 10 minutos (600 s) a temperatura tende
a estabilizar no interior do reator, para as condi¢cdes do ensaio. Para todos os ensaios
realizados observou-se uma estabilizacdo da temperatura no interior do reator a partir dos
10 mim.

A temperatura de cada ensaio é determinada calculando uma média aritmética dos
valores que correspondem ao patamar de estabilidade, neste caso entre os 600 e os 1800 s,
obteve-se um valor médio de temperatura de 803 °C. Para 0 mesmo ensaio, foram
recolhidas e analisadas amostras do gas de producéo ao longo de 30 minutos, em intervalos

de 5 minutos, como mostra a figura 5.5.
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Figura 5.5 - Evolugdo da concentragao de gas de producéo, ao longo do tempo, para uma
temperatura de referéncia de 850 °C.
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5. Instalagcdo e métodos experimentais

Nas figuras 5.4 e 5.5 verifica-se que a estabilidade do perfil térmico e de
concentragbes ndo se atinge simultaneamente. Decorridos 15 minutos de ensaio, 0S
compostos CO, e CH; aparentam ter uma composi¢cdo volumétrica aproximadamente
constante. Porém, o CO e, sobretudo, o H, apresentam uma ligeira diminuigdo entre os 15 e
25 minutos, que podera dever-se ao elevado tempo de espera para injecdo das seringas
que continham a amostra, comprometendo a totalidade da mesma, devido as limitagdes das
mesmas em termos de estanquidade. A seringa correspondente ao tempo 30 minutos, e
tendo em conta a sua pouca utilizacdo, foi a escolhida para a recolha das amostras nos
ensaios.

Estipulou-se assim um tempo igual ou superior a 30 minutos para duracdo de cada

ensaio, de forma a minimizar os erros de calculo na determinacéo dos caudais.
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Capitulo 6 . ESTUDO DA GASIFICACAO DO
GLICEROL TECNICO

O estudo da gasificacdo do glicerol técnico foi efectuado utilizando dois agentes de
gasificacdo. Foi feito o estudo utilizando vapor de agua como agente de gasificacéo e,
posteriormente, foi avaliado o efeito da adicdo de ar ao vapor de agua como agente de
gasificacdo. Foram ainda avaliados os efeitos da temperatura do processo, do caudal de
alimentacdo ao reator e a razdo de mistura glicerol/agua na alimentagéo.

Como j& foi referido no ponto 5.1.2, o funcionamento do forno existente ndo permitiu
o controlo da temperatura com base na temperatura do interior do reator. Isto significa que,
para a mesma temperatura referéncia, a alteracdo do caudal ou da razdo de mistura da
alimentacdo se reflete na alteracdo das condigBes térmicas de estado estacionario no
interior do reator. A forma encontrada para contornar esta dificuldade foi a realizagdo do

estudo dos efeitos anteriormente referidos para varias temperaturas.

6.1. Efeito da temperatura na gasificacao

O estudo da temperatura é fundamental no processo de gasificacdo, sendo a sua
influéncia evidente em muitos parametros que caracterizam o desempenho do processo.
Para todos os parametros em estudo, que caracterizam a performance da gasificacéo, foi
observado o mesmo comportamento para o efeito da temperatura.

A titulo de exemplo apresentam-se 0s principais resultados obtidos com caudal de
alimentacdo de 3.8 mL/min, utilizando vapor como agente oxidante, com razdo de mistura
na alimentacdo de 40/60 (m/m). Os ensaios foram realizados para temperaturas de
referéncia no intervalo de 850 °C a 1000 °C. A figura 6.1 mostra a evolu¢do da composicdo
do gés de producédo, na gama de temperaturas estudadas. A temperatura e, naturalmente, a

cinética influenciam fortemente a composicéo volumétrica do gas de producéo.
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Figura 6.1 - Influéncia da temperatura na composi¢éo do gas de producdao.

Verificou-se que o teor maximo de CO de 47 % diminuiu com o aumento da
temperatura para valores da ordem dos 40 % a cerca de 850 °C, mantendo-se constante a
partir desta temperatura, em valores na ordem dos 40 %. Em contrapartida, o H, aumenta
continuamente com o aumento da temperatura, de 32 % para 42 %, na gama de
temperaturas estudadas.

Com gamas de composicao evidentemente diferentes, o teor de CH, diminuiu de 13
% para 10 % a medida que se aumentou a temperatura, sendo que a concentracdo de CO,
subiu até aos 850 °C, de 5 % para 10 %, diminuindo posteriormente até cerca de 7 % para a
temperatura mais elevada testada, 980 °C.

Estes comportamentos séo justificados recorrendo as rea¢des quimicas descritivas
dos processos de gasificacdo e que estao apresentadas na tabela 2.1. Até aos 850 °C, as
reac6es de Boudouard (1) e gas-agua (2), pelo seu caracter endotérmico, tém um papel
importante, contribuindo para a producao de CO e H,. Porém, pela reacdo de equlibrio gas-
agua (8), na presenca de agua o CO é consumido, produzindo H, e CO,, justificando o
aumento do teor deste ultimo até aos 850 °C [33]. Por ser exotérmica, esta reacdo deixa de
ter importancia a medida que se sobe na temperatura.

Assim, a partir dos 850 °C a reacdo de equilibrio gas-agua (8) perde importancia, e
por outro lado, apesar das reacfes de Boudouard (1) gas-agua (2) continuarem a ocorrer,
segundo Basu [14] para temperaturas superiores a 850 °C a velocidade total de producéo de
CO diminui como resultado da reducdo da velocidade de reaccdo de Boudouard (1). Assim,
a taxa de producdo de CO, segundo a reagdo gas-agua (2), permanece constante. Esta
podera ser a explicacdo para a tendéncia de estabilidade observada, na concentragédo do

CO, nas temperaturas mais elevadas estudadas.
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6. Estudo da gasificacédo do glicerol técnico

O aumento mais acentuado de H, que se verifica para temperaturas superiores a
900°C pode ser explicado pela importancia que assumem as reagfes de reforma hiumida
(10) e seca (12) do metano, nesta gama de temperaturas [34]. Estas reacfes levam ao
consumo de CH, e sédo desfavorecidas com o aumento da temperatura, fundamentando o
decréscimo do teor CH, observado, para as temperaturas mais elevadas.

A temperaturas elevadas, a formagcdo do CO, segue provavelmente a reaccdo de
reforma humida do metano (11) [34, 35]. O CO, formado é, provavelmente, consumido pela
reaccdo de reforma seca do metano justificando a reducéo observada no teor de CO, com o
aumento da temperatura.

A influéncia da temperatura nas conversfes quer de carbono quer de hidrogénio foi
estudada e a figura 6.2 mostra os resultados das duas conversfdes para as condicdes em
estudo. Um exemplo de calculo elucidativo dos varios parametros de gasificacdo
determinados neste trabalho, pode ser encontrado no anexo C, a partir de C.5 - C.13.
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Figura 6.2 - Influéncia da temperatura nas conversdes de carbono e hidrogénio.

Verificou-se que ha uma tendéncia crescente em ambas as conversées com 0
aumento da temperatura. Na conversdo de carbono verificou-se que o valor se manteve
constante em cerca de 85 % até aos 850 °C, verificando posteriormente um aumento
significativo até préximo de 100 %, para as maiores temperaturas testadas.

Relativamente a conversado de hidrogénio, 0 comportamento mostrou-se idéntico ao
do carbono tendo-se obtido valores de conversdo mais baixos. Os valores maximos foram
obtidos na gama de temperatura de 900-1000 °C situando-se em cerca de 27 %. O aumento
mais acentuado, destes dois parametros, deve-se ao aumento mais intenso da producao de

gas que se registou para temperaturas superiores a 900 °C.
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O rendimento de gés seco (figura 6.3) reflete o volume de gas produzido, e sabe-se
que o aumento da temperatura favorece a fase gasosa dos processos de tratamento térmico
como a gasificacdo. Os valores maximos obtidos, para este parametro, situaram-se na casa

dos 1,25 m®kg de glicerol.
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Figura 6.3 - Influéncia da temperatura no rendimento de gés seco.

A temperatura mostrou ter, igualmente, um papel preponderante na eficiéncia do gas
frio, como consta na figura 6.4.
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Figura 6.4 - Influéncia da temperatura na eficiéncia do gas frio.
Mais uma vez, também a eficiéncia do gas frio manifestou um aumento ligeiro de 85
% para 90 % entre os 770 °C e 880 °C, e um aumento significativo a partir dos 900 °C, tendo
chegado aos 100 % para as temperaturas mais elevadas. Estes resultados mostram, um

elevado potencial de transferéncia de energia da corrente de alimentacéo para a corrente de

gas de producéo e evidenciam a importancia do aumento da temperatura.
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Por fim, e apesar da composi¢cao volumétrica de gas de producdo variar, 0 poder

calorifico do gés € pouco influenciado pela temperatura, como se verifica na figura 6.5.
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Figura 6.5 — Influéncia da temperatura no poder calorifico superior do gas.

Verificou-se uma ligeira diminuicdo nos valores do PCSy; com o aumento da
temperatura, de 15 MJ/m?® para 14 MJ/m®. Este comportamento deve-se, essencialmente, ao
facto dos poderes -calorificos superiores individuais do H, e do CO serem muito
semelhantes, pelo que o aumento do H, compensa o decréscimo do CO na contribuicdo
energética do gas de producéo. Por outro lado, o decréscimo do teor de CH, com o aumento
da temperatura, cujo poder calorifico superior € o mais elevado dos compostos em estudo,
contribui para a ligeira reducéo observada do PCS do gés de producao.

O conjunto de resultados obtidos no estudo do efeito da temperatura mostra que
existe, efetivamente, uma gama de temperatura (850-900 °C) a partir da qual a cinética
guimica parece influenciar predominantemente o processo de gasifica¢cdo do glicerol usando

vapor de 4gua como agente oxidante.

6.2. Efeito do caudal de alimentacdo ao reator

O caudal de alimentacdo da mistura ao reator pode ser determinante para averiguar
o tempo de residéncia 6timo para o desempenho da gasificacdo. Tendo em conta as
limitacBes construtivas da instalagcéo, foram estudadas trés caudais: 3,8 mL/min, 6,5 mL/min
e 10,0 mL/min. Foi estudada a influéncia do caudal na performance do processo para uma
mistura, com uma composi¢cdo em 40 % (m/m) de glicerol e 60 % (m/m) de agua. A agua
usada nos ensaios foi da corrente publica.

Para os caudais de 3,8 mL/min e 6,5 mL/min foram estudadas quatro temperaturas

distintas de referéncia. Porém, para o caudal de valor mais elevado (10 mL/min), verificou-se
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gue o sistema de condensacdo existente ndo tinha capacidade para tratar a corrente de
saida do reator, pelo que foi estudada apenas a temperatura de 900°C, como referéncia.
Nao se verificaram diferengcas consideraveis nos valores da conversdo, quer de

hidrogénio quer de carbono, para os diversos caudais estudados, como consta na figura 6.6.
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Figura 6.6 — Efeito do caudal na converséo de carbono e hidrogénio.

Para a temperatura de cerca de 900°C, a conversao de carbono apresentou valores
de 91,1 %, 88,6 % e 92,5 % e a conversao de hidrogénio de 23,4 %, 22,4 % e 23,4 %, para
os caudais de 3,8, 6,5 e 10,0 mL/min respectivamente.

De igual forma, no rendimento do gas seco, o caudal mostrou ter pouca influéncia,

como se pode verificar na figura 6.7.
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Figura 6.7 — Efeito do caudal da mistura no rendimento de gas seco.
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Verifica-se que, para temperaturas no interior do reator na ordem nos 900 °C, se
obtém valores de 1,10 , 1,26 e 1,12 m®kg glicerol para os caudais de 3,8 , 6,5 e 10,0
mL/min, respetivamente. Contudo, acima de 900 °C verificou-se que este parametro
apresentou valores superiores aguando da utilizacdo do caudal mais baixo.

Como a eficiéncia do gés frio é calculada a partir do rendimento do gas produzido,

esta refletiu 0 mesmo comportamento ao longo da temperatura, como se confere na figura
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Figura 6.8 — Efeito do caudal na eficiéncia do gés frio.
Do mesmo modo, tal como se verificou na figura 6.7, para temperaturas superiores a
900 °C obtiveram-se valores da eficiéncia do gas frio superiores para o caudal mais baixo.
Na determinagdo dos compostos presentes no gas de sintese para os trés caudais
anteriormente mencionados, verificou-se que ndo existiram diferencas significativas nos
valores das suas concentracdes volumétricas, refletindo-se este facto na independéncia do

poder calorifico do gas de producéo relativamente ao caudal utilizado, como demonstra a

figura 6.9. 18
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Figura 6.9 — Efeito do caudal de alimentacdo no poder calorifico do gas produzido.
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Verificou-se que, independentemente do caudal alimentado ao reator, a composig&o
média do gas produzido apresentou valores semelhantes, numa gama de temperaturas
compreendida entre os 750 e os 1000 °C, tendo sido obtidos valores de PCS, de 15,3 e 14
MJ/m?, respetivamente.

Posto isto, o caudal selecionado para os estudos seguintes foi 0 correspondente a
3,8 mL/min. Além dos valores satisfatérios obtidos nos parametros apresentados
anteriormente, este caudal ndo apresentou limitacbes em termos de temperaturas de

trabalho nem dificuldades na operacdo do sistema de condensacao.

6.3. Efeito da razao de mistura glicerol/agua

Neste estudo foram avaliadas quatro razdes de misturas glicerol/agua distintas
(25/75, 40/60, 60/40 e 75/25) afim de analisar a sua influéncia no desempenho do processo

de gasificacgéo.

6.3.1. Evolucdo da composicdo do gas de producado

A raz&o de mistura mostrou ter influéncia na composicao do gas produzido, como se

verifica na figura 6.10.
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Os resultados obtidos com as 4 razBes de mistura estudadas mostraram que, o
aumento do teor de agua na alimentacéo se traduz na reducao do teor de CO e CH,; e no
aumento do teor de H, e CO,, no gas de producdo. Este comportamento acentua-se para as
2 razbes de mistura com teor de d&gua mais elevado (40/60 e 25/75).

Pelo principio de Le Chatelier, se um equilibrio dindmico é perturbado pela alteracéo
das condic6es de reacgdo, a posi¢ao de equilibrio desloca-se para contrariar essa alteracéo.
Assim, até cerca dos 850 °C este comportamento poderd dever-se a acentuacdo da
deslocacdo no sentido direto da reacdo de equilibrio gas-dgua (8) enquanto que, para
temperaturas superiores a 900 °C, o aumento do teor de agua podera favorecer e acentuar
a deslocacao no sentido direto da reacc¢do de reforma himida do metano (11). Desta forma,
verifica-se um aumento do consumo de CO e CH, e um aumento da producdo do CO, e H..

Para as razBes de mistura com menor teor de agua (60/40 e 75/25) ndo se
observaram diferengas significativas nas evolu¢cdes das composi¢cdes obtidas. Com a
reducdo da temperatura, a gama de concentragdes obtida situou-se na casa dos 45-50 %
para o CO, no intervalo de 30 a 40 % para o H,, 0 CH, entre os 10 e 14 % e o CO, néo
ultrapassou os 5 %.

Para as outras duas misturas ja referidas, com maior teor de agua, as diferencas
registadas acentuam-se sendo que, para a razdo de mistura de 25/75 se obtiveram
concentracdes de CO na casa dos 34 a 41 %, de H, na casa dos 35 a 45 %, de CH, de 9 a
11 % tendo o CO, atingido os 11 %.

Outro facto que se observa com o aumento do teor de agua na alimentacao, € que o
racio H,/CO aumenta no gas de producdo (figura 6.11) porque, como se verificou
anteriormente, tendencialmente, em todas as misturas foi observado um aumento de H; e

uma diminuicdo de CO com o aumento da temperatura.
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Figura 6.11 — Influéncia da mistura e da temperatura no racio H,/CO.
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Para as duas razdes de mistura com teor de 4gua mais baixo este racio foi sempre
inferior a 1 tomando valores no intervalo de 0,6 a 0,9, na gama de temperaturas estudada.
Para a razéo de mistura 25/75 obtiveram-se valores superiores a 0,9 sendo que o valor mais
elevado de 1,31 foi atingido a cerca de 980 °C.

A importancia deste fator depende da finalidade a atribuir ao gas produzido, existindo
intervalos tipicos de valores para cada aplicagdo. Por exemplo, racios mais baixos, iguais ou
inferiores a 1, sao tipicos para a producdo de acido acético. Por outro lado, o intervalo 1 —
2,5 é 0 adequado ao processo de Fischer-Tropsch. Valores entre 2-3 aplicam-se a producéo
de metanol, e valores superiores a 3 sdo mencionados para a propria producdo de
hidrogénio ou amoniaco, se simultaneamente se verificar um racio H,/N, proximo de 3. [6,
36]

6.3.2. Parametros da gasificacdo

O efeito da razdo de mistura na conversdo de carbono, para as quatro misturas
testadas, encontra-se representado na figura 6.12.

Os ensaios realizados com as diferentes misturas, até cerca dos 880 °C, mostraram
que a razdo de mistura ndo afetou significativamente a conversdo de carbono, tendo-se
obtido valores na casa dos 85 % a 90 %. A partir dos 900 °C, foi notéria a alteracao de
tendéncia, tendo-se verificado que quanto maior o teor em agua, maior a conversao em
carbono. Como ja foi referido, a producédo de gas aumenta a partir dos 900 °C contribuindo
para o aumento da conversdo de C. Por outro lado, é possivel que o aumento, ja
constatado, da importancia da reaccao de reforma humida do metano (11) contribua para o
aumento da converséao de C.

Assim, para valores acima dos 900 °C, a mistura com maior teor em glicerol, 75/25,
apresentou valores mais baixos de conversdo de carbono, na ordem dos 90 %, ao contrario
do que aconteceu na mistura com menor teor em glicerol, 25/75, onde a conversédo de
carbono se encontrou préxima dos 100 %. Para as misturas de 40/60 e 60/40, os valores de
conversao de carbono foram da ordem dos 95 %, sendo indiferente a escolha de qualquer

uma destas razoes de mistura.
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Figura 6.12 — Influéncia da razdo de mistura glicerol/dgua na conversédo de carbono.

De realcar que sdo apresentados valores para a conversédo de carbono ligeiramente
superiores a 100 % sendo devido, possivelmente, ao facto de ja se ter atingido o limite
maximo de conversdo. Além disso, 0s valores obtidos tém associadas incertezas
experimentais aguando da determinacdo das concentragfes dos compostos que constituem
0 gas de sintese, assim como nas medi¢cfes dos caudais de alimentacéo e condensados.

Para a conversao de hidrogénio, € notério o efeito do aumento do teor em agua da

mistura como se mostra na figura 6.13.
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Figura 6.13 - Influéncia da razéo glicerol/agua na converséo de hidrogénio.
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Na figura 6.13, as linhas a traco interrompido representam o0s valores
correspondentes a converséao total do hidrogénio presente no glicerol para cada razdo de
mistura. Como se pode ver, quanto menor o teor de agua na mistura, maior a percentagem
de conversdo em hidrogénio e maior o desfasamento entre o valor de conversédo de
hidrogénio obtido e a linha que corresponde a conversao total do hidrogénio presente no
glicerol.

Verificou-se ainda que, para todas as misturas, existe um aumento ligeiro da
conversao de hidrogénio até aos 900 °C, sendo esse aumento mais evidente a partir dessa
temperatura. O valor mais elevado foi obtido com a mistura de 75/25 a temperatura de 980
°C, com um valor de 46 % na conversao.

Este parametro relaciona a quantidade de hidrogénio presente no gas produzido com
a quantidade de hidrogénio na alimentagéo (31). Assim, quanto maior o teor de agua na
mistura, maior a quantidade de H, na corrente de alimentacdo. Em contrapartida, quanto
maior o teor de agua na mistura, menor o volume de gas produzido porque menor € 0 peso
do glicerol na mistura e, consequentemente, menor € a quantidade de H, produzida. A
combinacédo destes dois feitos justifica 0 comportamento obtido.

Do ponto de vista da energia em jogo para gerar vapor e obter os condensados que
se formam, € importante perceber a relacdo entre o vapor alimentado e os condensados
resultantes do processo.

A figura 6.14 mostra a raz&o entre a quantidade de condensados e a quantidade de

vapor alimentado para os ensaios realizados com as quatro razdes de mistura estudadas.
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Figura 6.14 — Influéncia da raz&o de mistura na fragcdo de condensados gerada.

Para a mistura com maior teor de glicerol constatou-se que a quantidade de

condensados gerada foi muito superior a quantidade de vapor introduzida com a
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alimentacdo. Estes resultados estdo de acordo com o observado na figura 6.13, onde os
desvios entre as conversdes de hidrogénio obtidas e as conversdes totais de hidrogénio no
glicerol aumentam com o teor de agua na alimentacdo. Este comportamento podera dever-
se a presenca de compostos com hidrogénio na fraccdo condensavel, o que justifica os
resultados apresentados.

Para as razdes de mistura com maior teor de agua (25/75 e 40/60) a razao
condensados/vapor foi muito préxima de 1. Admitindo que, grande parte dos condensados
eram agua, ja que o grau de conversdo do carbono se mostrou elevado, isto significa que a
agua formada néo foi utilizada, reforcando a importancia das reac¢des de equilibrio gas-agua
e de reforma a vapor no processo de gasificacdo do glicerol com elevado teor de vapor na
alimentacéo.

Estes resultados revelam a possibilidade do estudo da integragé@o energética, entre a
corrente de condensados a saida do reator e a corrente de agua alimentada ao reator

O rendimento do gas seco é outro parametro que, geralmente, acompanha a

tendéncia da eficiéncia do gas frio. A figura 6.15 demonstra o0 comportamento deste

parametro.
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Figura 6.15 — Influéncia da razdo de mistura no rendimento de gas seco.

Os resultados mostram que o volume de gés produzido, por cada kg de glicerol
presente na corrente de alimentacdo, aumenta com o aumento da quantidade de agua
presente na alimentagdo. Mais uma vez, este efeito torna-se claro a partir dos 880 °C sendo
que a mistura 25/75 apresentou valores superiores com o aumento da temperatura. Por
outro lado, para a mistura 40/60 obtiveram-se valores ligeiramente superiores a mistura
60/40, sendo que a mistura 75/25 mostrou ser aquela com valores mais baixos de
rendimento.
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O valor mais alto foi obtido para 25/75, a 964°C, com 1,45 m3/kg de glicerol
contrastando com a mistura 75/25, com 1,06 m®kg de glicerol para a temperatura mais
proxima.

Relativamente a eficiéncia do gas frio, o0s resultados obtidos com as misturas

testadas encontram-se na figura 6.16.
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Figura 6.16 — Influéncia da mistura na eficiéncia do gas frio.

Até cerca de 880 °C néo se observaram influéncias significativas da razao de mistura
na eficiéncia do gas tendo-se obtido valores na casa dos 85-90 %. Todavia, a partir desta
temperatura, os resultados mostraram um ligeiro aumento deste parametro com 0 aumento
do teor de agua na mistura. A mistura 25/75 apresentou os valores mais elevados, na ordem
dos 110 % para a temperatura mais elevada e a mistura 75/25 apresentou 0s valores mais
baixos, 92 %, para essa mesma temperatura. Para as misturas de 40/60 e 60/40 foram
obtidos valores semelhantes, na casa dos 100 % para as temperaturas mais elevadas. Os
elevados valores obtidos para este parametro significam que grande percentagem da
energia contida no glicerol presente na alimentacéo foi transferida para o gas de producao.

Do ponto de vista energético, foi calculado o poder calorifico superior do gas
produzido (figura 6.17) e a sua poténcia global (figura 6.18), de forma a averiguar a

influéncia da razéo de mistura e da temperatura nestes parametros.
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Figura 6.17 — Influéncia da razéo de mistura no poder calorifico superior do gas produzido.

Os resultados obtidos mostram que o poder calorifico superior do gas de producgéo
aumenta com o aumento do teor de glicerol na alimentacdo. Este aumento deve-se ao facto
de o teor de CO e CH,, no gas de produgdo, aumentar com o aumento do teor de glicerol
(figura 6.10).

Apesar dos valores obtidos n&do refletirem grandes diferencas (13-16 MJ/m3),
observou-se que a razéo de mistura 75/25 apresentou valores superiores de PCSy na gama
dos 15-16 MJ/m?® para as temperaturas testadas.

Mais uma vez, ndo se verificaram diferencas significativas entre as misturas 40/60 e
60/40 nas temperaturas testadas, e a mistura 25/75 apresentou os valores mais baixos, com

valores no intervalo de 13-14 MJ/m®.

A poténcia disponivel no gas de producdo aumenta com a reducéo do teor de H,O
na mistura alimentada ao reator como se observa nos resultados da figura 6.18.

Esta poténcia, definida como o produto do poder calorifico superior do gas pelo
caudal de gas produzido, aumenta porque o PCS do gas aumenta e porque o caudal de gas
produzido também aumenta com o aumento do teor de glicerol na alimentacdo, para o
mesmo caudal.

Do ponto de vista energético, o aumento da fraccdo de agua alimentada ao reator
(por exemplo, para a mistura 25/75) ndo € vantajoso, quando comparado com a mistura de
60/40, visto que exige uma quantidade de energia superior para a vaporizacao da agua. O
aumento do teor de agua na mistura s6 se mostra interessante quando o objetivo pretendido

passa pela producédo de hidrogénio.
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Figura 6.18 — Influéncia da razdo de mistura na poténcia gerada.

A mistura 60/40 apresentou resultados da mesma ordem de grandeza relativamente
a mistura 40/60, para os paradmetros que caracterizam a gasificagao.

Posto isto, a razdo de mistura 60/40 foi a selecionada para se proceder ao estudo da
influéncia da adicdo de ar como agente gasificante e ao estudo da gasificacdo do glicerol

bruto.

6.4. Influéncia da adicao de ar como agente oxidante

O estudo da influéncia da adicdo de ar ao processo de gasificacéo foi efetuado com
razdo de mistura 60/40 com caudal de alimentagcéo de 3,8 mL/min e um caudal de ar de 1,42
g/min, cuja razdo de equivaléncia foi de 0,11 (ver anexo C.14). As temperaturas de
referéncia estudadas foram entre 800 e 1000 °C, com incrementos de 50 °C.

Os resultados obtidos neste estudo foram comparados com os obtidos nos ensaios
realizados sem ar, com a mesma razdo de mistura.

Verificou-se que entre as réplicas realizadas existiu uma maior dispersao nos
resultados obtidos, possivelmente associado ao facto de se ter estudado mais uma variavel,
ar.

Para a conversao de carbono verificou-se que a utilizacdo de ar permitiu valores de
conversao entre os 80 % e 99 %, tendo sido obtido um valor maximo de 99 % a cerca de
970 °C, valor este tdo elevado quanto os obtidos com a mesma mistura na auséncia de ar,

como se verifica na figura 6.19.
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Figura 6.19 — Influéncia do ar na conversao de carbono.

Os valores obtidos para este parametro, quando comparados com os valores obtidos
para a mesma razdo de mistura mas sem ar, sdo iguais ou ligeiramente superiores. A
utilizacéo de ar como agente oxidante do processo pode ter favorecido reacdes como as de
oxidacao parcial (3) e/ou completa (4) do carbono em fase sélida.

Relativamente a converséo de hidrogénio, a utilizacdo do ar ndo se mostrou influente
no comportamento deste parametro, sendo que o0s valores obtidos aproximaram-se

daqueles ja conseguidos com a mesma mistura sem ar, tal como consta na figura 6.20.
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Figura 6.20 - Influéncia do ar na converséo de hidrogénio.

Relativamente a eficiéncia do gas frio, obtiveram-se valores ligeiramente inferiores

guando se utilizou ar como auxiliar oxidante, como se pode observar na figura 6.21
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Figura 6.21 — Influéncia do ar na eficiéncia do gas frio.

Os valores obtidos nos ensaios realizados com ar e vapor de 4gua como agentes de
oxidacao situaram-se na casa dos 75 — 95 %,0u seja, verificou-se uma reducdo de cerca de
7-8 % nos valores, quando comparados com 0s obtidos com a mesma razdo de mistura e
usando apenas vapor de agua como oxidante. Com a adicdo de ar, foram registados os
valores de eficiéncia mais baixos do estudo, quando comparados com os valores obtidos
com as restantes misturas estudadas sem utilizacao de ar.

O rendimento do gés seco esta diretamente relacionado com a eficiéncia do gas frio,

pelo que a figura 6.22 demonstra 0 comportamento deste pardmetro nos ensaios realizados.
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Figura 6.22 — Influéncia do ar no rendimento do gas seco.

Verificou-se que, tal como seria de esperar devido a adi¢cdo de ar, o rendimento do

gas seco apresentou valores numa gama superior a verificada para a mesma mistura mas
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6. Estudo da gasificacédo do glicerol técnico

sem a adicdo de ar. No intervalo de temperaturas compreendido entre 770 °C e 980 °C, a
mistura com ar apresentou valores entre 1,30 — 1,66 m®kg glicerol. Os valores obtidos
situam-se na gama de valores tipica, para este parametro, quando se utiliza ar como agente
oxidante. Como foi referido anteriormente, é claro que este incremento estd intimamente
relacionado com a adi¢cdo de ar, e portanto de azoto, a entrada do reator. Apesar dos
valores de rendimento de gas seco terem subido, registou-se uma diminui¢do dos valores do
poder calorifico do gas produzido, o que justifica a diminuicdo dos valores de eficiéncia do
gas frio observada (figura 6.21). O comportamento do poder calorifico superior do gas de

producao esta representado na figura 6.23.
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Figura 6.23 — Influéncia do ar no poder calorifico superior do gas produzido.

Com a adicdo de ar era expectavel que se verificasse uma descida no poder
calorifico do gas de producéo, devido ao efeito de diluicdo provocado pelo azoto do ar. Na
gama de temperaturas testada, os valores de PCS, desceram de uma gama de 15,5 — 15,0
MJ/m? para um valor médio de 10,0 MJ/m® nos ensaios em que foi utilizado ar como agente
de oxidacdo. De qualquer forma, os valores obtidos nos ensaios realizados com vapor e ar,
sdo superiores aos valores tipicos de gasificacdo cujo agente de oxidante é apenas ar (4-7
MJ/m?).

Na figura 6.24 sdo apresentados os resultados da adicdo de ar como agente

oxidante nos valores obtidos para a poténcia disponivel no gas de producéo.
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Figura 6.24 - Influéncia do ar na poténcia gerada.

Como se viu anteriormente, o volume de gas aumentou com a adicdo de ar e em
contrapartida o poder calorifico do gas diminuiu, contribuindo para uma pequena reducédo da
poténcia do gas de producdo, na casa dos 7-10 %, nos ensaios em que foi utilizado ar. Os
valores de poténcia obtidos situaram-se entre 600 e 700 W, nos ensaios realizados
utilizando ar e vapor como agentes de oxidagcdo. Quer o poder calorifico superior do gas
guer a poténcia gerada tém implicita a composi¢éo volumétrica do gas obtido.

A figura 6.25 permite observar a influéncia direta do ar na composi¢ao volumétrica do
gas obtido, quando comparada com a composicdo obtida nos ensaios realizados na

auséncia desse oxidante.
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Figura 6.25 — Influéncia do ar na composi¢ao volumétrica do gas producao.

Os resultados apresentados na figura 6.25 mostram que, efetivamente, a presenca
do ar teve um impacto direto na composi¢do volumétrica do gas produzido. A utilizacdo de

ar provocou um aumento dos valores de CO, , registando-se um aumento dos valores de 5-
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6 % para 8-10 %, enquanto que para todos os outros compostos analisados se observou
uma reducdo dos valores obtidos. A concentracdo de CH,; diminuiu para valores,
aproximadamente constantes com a temperatura, na ordem dos 6 %. A composi¢cdo em H,
baixou para valores na casa dos 30-34 %, tendo-se verificado uma diminui¢cdo na taxa de
crescimento deste composto para temperaturas superiores a 900 °C. O CO foi o composto
onde se observou a maior redugédo nos valores obtidos tendo diminuiu significativamente
para valores compreendidos entre 31 — 25 %. Pela diminuicdo observada da composicdo de
todos 0s compostos, a excecdo do CO,, concluiu-se que, possivelmente, a presenca de ar
como agente oxidante, favorece a oxidacdo parcial do H,, CO e CH,, de acordo com as
reacdes (5), (6) e (7).

Assim, pela analise das composic¢des de H, e CO, verificou-se que a gasificagdo do
glicerol técnico com ar apresentou racios H,/CO superiores, quando comparado com 0s
resultados obtidos para a gasificagdo na auséncia de ar, para a mesma razao de mistura. A
figura 6.26 mostra os resultados obtidos.

1,8

16 -
14 - o
1.2 -

14 o

0,8 A

Réacio H,,CO
o}

0.6 -
0.4

0,2 - 60/40 060/40_AR=1,42 g/min

0 1 1 1 1
750 800 850 900 950 1000
Temperatura do interior do reator (°C)

Figura 6.26 — Influéncia do ar no racio H,/CO.

Na gasificagcdo da mistura utilizando ar, os valores obtidos encontravam-se
compreendidos entre 0,9 — 1,4. Estes valores foram superiores aos obtidos para a

gasificacdo da mesma mistura na auséncia de ar, na casa dos 0,6 — 0,9.

Os resultados obtidos para os valores dos pardmetros de gasificacdo mostram que,
por um lado, o impacto da utilizacdo de pequenas quantidades de ar como agente de
oxidagdo € pequeno e que, poderd existir uma vantagem do ponto de vista do balanco

energético ao processo, ja que se favorecem algumas reacdes de oxidacdo exotérmicas.
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Por outro lado, o racio H,/CO quando se gasifica o glicerol na presenca de ar apresentou
valores superiores, 0o que poderd resultar numa vantagem para a aplicacdo do gas de
producdo em determinados processos.
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Capitulo 7 . ESTUDO DA GASIFICACAO DO
GLICEROL BRUTO

Neste capitulo apresentam-se os resultados inerentes ao estudo da gasificacdo do
glicerol bruto proveniente de um processo de producao de biodiesel.

Os ensaios foram realizados com a razao de mistura de 60/40, com um caudal de
3.8 mL/min e foi usado apenas o vapor como agente de gasificacdo. Foi comparada a sua
performance de gasificagdo com a obtida para a mesma razdo de mistura usando glicerol
técnico.

Devido as caracteristicas do glicerol bruto, nomeadamente a presenca de sais de
cloro, enxofre e fosforo, foram realizados poucos ensaios no estudo da sua gasificacao,
porque a presenca dos referidos sais conduziu a danificacdo do reator, tendo comprometido
0 seguimento do estudo.

Foram estudados os parametros convencionais de caracterizacdo da gasificacdo e
feita uma avaliagdo da composi¢céo volumétrica do gas de producdo ao longo de uma gama
de temperaturas estudada.

A figura 7.1 mostra a diferenca de resultados obtidos relativos a composicao
volumétrica do gas de producao, usando glicerol bruto e glicerol técnico.

Para ambas as amostras obteve-se um comportamento crescente do teor de H, a
medida que se aumenta a temperatura, porém para o glicerol bruto os valores da
composicao obtidos foram superiores, compreendendo uma gama entre 39 — 44 %. Para o
glicerol técnico, para temperaturas mais baixas os valores foram da ordem dos 30 %,
aumentando para 40 %, nas temperaturas superiores e aproximando-se dos valores do

glicerol bruto.
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Figura 7.1 — Influéncia da utilizagdo do glicerol bruto na composi¢éo do gas de producao.

Para o glicerol bruto, foi observada uma taxa de crescimento de H,
aproximadamente constante contrariamente ao que se observou para a gasificagdo do
glicerol técnico, onde se registou um crescimento acentuado da producgédo de H, a partir dos
900 °C. Este facto faz com que os teores de H, obtidos com o glicerol bruto, a baixas
temperaturas, sejam superiores aos obtidos com o glicerol técnico.

Em contrapartida, os valores de CO obtidos com o glicerol bruto diminuiram
relativamente aos valores obtidos com o glicerol técnico. Na gama de temperaturas
estudada, os valores do glicerol bruto diminuiram de 38 % para 33 %, com 0 aumento da
temperatura, enquanto que no glicerol técnico o decréscimo foi de 49 % para 43 %.

Quanto a producdo de CH,, para as temperaturas mais baixas, o glicerol bruto
apresentou resultados ligeiramente inferiores, com um valor de 10 % e o glicerol técnico
com 13 %. Contudo, com o0 aumento da temperatura essa diferenca atenuou-se,
estabilizando ambas as amostras na casa dos 10 % em CH,.

Relativamente a composi¢cdo do CO,, com o glicerol bruto foram obtidos valores
superiores e aproximadamente constantes em toda a gama de temperaturas estudada, na
casa dos 10 %, em contraponto com os 3 % a 7 % obtidos para o glicerol técnico. Também
para este composto se observa um comportamento diferente na taxa de crescimento para
temperaturas inferiores a 900 °C, ndo se tendo registado um aumento como no caso da
gasificagdo com glicerol técnico.

Globalmente, quando comparado com os resultados da evolugdo da composicédo do

gas de producdo na gasificagdo do glicerol técnico, o gas de sintese resultante da
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7. Estudo da gasificagéo do glicerol bruto

gasificacdo do glicerol bruto apresentou valores mais baixos de CO e CH, e, por outro lado,
aumentou a sua concentracdo em H, e CO,.

Uma possivel hipotese justificativa destes resultados podera ser a presenca de cerca
de 2,5 % (m/m) de CH3;0H no glicerol bruto em estudo, cuja reforma a vapor se processa de
acordo com a equacao (36) [19]:

CH,0H + H,0 — 3H, + CO, AH = 49 kJ /mol (36)

Esta reacdo, € importante na gama de temperaturas mais baixas estudadas,
podendo estar na origem do aumento de teor de H, e CO, até cerca dos 900 °C. Associado
a este facto poderéo estar, igualmente, os cerca de 8 % (m/m) de H,O adicionais presentes
na amostra de glicerol bruto que, de acordo com o principio de Le Chatelier, irdo favorecer a
reforma a vapor do metano, pela equacédo (11), levando a um decréscimo da concentracdo
de CH,4. O aumento do teor de H,O parece também favorecer a reacdo de equilibrio gas-
agua (8), justificando a diminui¢éo do CO.

Do ponto de vista da composi¢cdo, o racio H,/CO é um parametro essencial para
perceber a potencialidade do gas para determinadas aplicacdes, como se verificou
anteriormente no capitulo 6. A figura 7.2 mostra os resultados deste racio para as duas

amostras estudadas.
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Figura 7.2 — Influéncia da utilizac&do do glicerol bruto no racio H,/CO.

O valor do racio H,/CO aquando da gasificacdo do glicerol bruto apresentou valores
superiores, entre 1,0 e 1,3, comparativamente ao intervalo 0,6 — 0,9 obtido para o glicerol
técnico.

Os resultados obtidos para as conversdes de carbono e hidrogénio sdo mostrados

nas figuras 7.3 e 7.4.
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Figura 7.3 - Influéncia da utilizacdo do glicerol bruto na converséo de carbono

Para temperaturas inferiores a 900 °C ndo se registou grande diferenca na
conversao de carbono obtida com as duas amostras de glicerol. A partir dos 900 °C, os
valores de conversdo de carbono obtidos para o glicerol técnico foram ligeiramente
superiores aos do glicerol bruto. Para o glicerol bruto os valores obtidos variaram entre 80-
85 %, sendo que para o glicerol técnico os valores ficaram compreendidos entre 83-98 %.

Os valores mais baixos de conversdo de carbono para a gasificagdo do glicerol
bruto, em temperaturas superiores a 900 °C, poderdo estar relacionados com um aumento
da conversdo da fase sélida que, neste estudo, estd a ser considerada desprezavel.
Visualmente, apds abertura do reator depois de alguns ensaios, verificou-se um aumento na
percentagem de residuos sélidos depositados no interior do reator, contribuindo para a sua
deterioracdo. Por outro lado, pela hipétese apresentada anteriormente para a reforma a
vapor do metanol, esta reacdo podera contribuir para valores de conversdo de carbono
semelhantes aos obtidos para a gasificacao do glicerol técnico, a temperaturas mais baixas
dado o seu caracter pouco endotérmico.

Quanto a conversao de hidrogénio os resultados apresentaram um comportamento
idéntico, para ambas as amostras, para temperaturas de gasificagdo superiores a 900 °C, na
casa dos 40 %. Para temperaturas mais baixas obtiveram-se conversdes de hidrogénio
superior em cerca de 2-3 %, com a amostra de glicerol bruto.
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Figura 7.4 - Influéncia da utilizacao do glicerol bruto na converséo de hidrogénio.

Os resultados apresentados até ao momento tém um impacto direto nos valores
obtidos para o rendimento de géas seco (figura 7.5).

Para temperaturas superiores a 900 °C, ndo se registaram diferencas nos valores de
rendimento de gas tendo-se obtido valores maximos de 1,11 a 1,19 m®kg glicerol para

temperaturas entre os 920 °C e 980 °C.
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Figura 7.5 — Influéncia da utilizag&o do glicerol no rendimento de gés seco.

Tendo em conta que o teor de glicerol no glicerol bruto é de 85,5 %, estes resultados
mostram, efetivamente, que a producao de gas aumentou na amostra de glicerol bruto.

Analisando a eficiéncia do gas frio, figura 7.6, verifica-se que a gasificacdo de glicerol
bruto apresentou valores superiores aos do glicerol técnico, em toda a gama de
temperaturas testadas, sendo esta diferenca mais acentuada para temperaturas inferiores a
900 °C.
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Figura 7.6 - Influéncia da utiliza¢do do glicerol bruto na eficiéncia do gés frio.

Com glicerol bruto foram registados valores crescentes entre 107 — 109 %, sendo
que com o glicerol técnico os valores obtidos situaram-se nos 81 — 102 %. Estes resultados
refletem, por um lado, o comportamento observado para a evolucdo do rendimento de gas e,
por outro lado, o comportamento registado para a evolugdo do poder calorifico do gas de

producao, apresentado na figura 7.7.
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Figura 7.7 — Influéncia do glicerol bruto no poder calorifico do gas de producéo.

O glicerol técnico apresentou valores de PCS, ligeiramente superiores, na casa dos
15 MJ/m?3, ao contrario do glicerol bruto com valores na casa dos 14 MJ/m?,

Na figura 7.8 apresentam-se os resultados obtidos para a poténcia disponivel no gés
de producgdo. Relativamente a este parametro, verificou-se que ndo existirem diferencas

significativas nos valores obtidos com as duas matérias-primas.
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Figura 7.8 — Influéncia do glicerol bruto na poténcia gerada.

Ambas as amostras revelaram valores de poténcia compreendidos entre 600 e 760
W.

Verificou-se que o desempenho da gasificacdo quando se utiliza o glicerol bruto
apresenta resultados satisfatorios e, em termos de volume de gés produzido, apresenta
valores superiores quando comparados com a gasificacdo do glicerol técnico, na mesma
razéo de mistura. Adicionalmente, o racio H,/CO apresenta valores muito superiores quando
se gasifica glicerol bruto, em cerca de 35 %, relativamente a gasificagdo do glicerol técnico.

Porém, e tendo em conta as limitacbes operacionais do reator previamente
mencionadas, o estudo da gasificagcdo do glicerol bruto carece da realizagdo de um maior

numero de ensaios.
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Capitulo 8 . CONCLUSOES E SUGESTOES
PARA TRABALHOS FUTUROS

Relembrando os objetivos deste trabalho, foi estudada a gasificagdo do glicerol
técnico em reator de leito fixo usando vapor como agente de gasificagdo, sendo o trabalho
dividido em quatro fases: estudo do efeito da variacdo da temperatura no interior do reator,
estudo do efeito do caudal, estudo do efeito de quatro razbes distintas de mistura
glicerol/agua e a influéncia da adicdo de ar a uma dessas misturas.

Foi também avaliada a gasificacéo do glicerol bruto, para uma das razdes de mistura

anteriormente testada, utilizando exclusivamente o vapor como agente oxidante.

Conclusoes

Os resultados experimentais obtidos a escala laboratorial permitiram concluir que a
temperatura tem uma influéncia indiscutivel na performance do processo de gasificacao do
glicerol, sendo que todos os parametros de gasificacdo estudados apresentaram valores
crescentes com a temperatura. Para temperaturas superiores a 900 °C, obtiveram-se
valores mais elevados de todos os parametros em estudo, a excecdo do poder calorifico
superior, levando a concluir que esta temperatura influencia a cinética quimica reacional,
afetando a composi¢éo do gas de sintese.

Concluiu-se ainda que, para o gasificador em estudo, a variagdo do caudal de
alimentacdo nao teve influéncia no desempenho do processo de gasificacdo. Deste modo,
optou-se por estudar, detalhadamente, o processo de gasificacdo para o caudal mais baixo
(3,8 L/min), de forma a suprimir as limitacbes encontradas a nivel do sistema de

condensacéo.
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Quanto ao estudo do efeito da razdo de mistura, do ponto de vista energético,
quanto maior o teor de agua alimentado maior o consumo de energia associado a
vaporizacdo da dgua. Assim, 0 aumento do teor de 4gua na mistura € apenas vantajoso se 0
objetivo passar pela producédo de hidrogénio.

Para a razdo de mistura 25/75 e para as temperaturas mais altas, foram obtidos
valores para 0s parametros que caracterizam a gasificacéo bastante elevados, com cerca de
100% de conversdo em carbono, um rendimento maximo de gas frio produzido de 1,4
Nm?®kg glicerol e uma razdo H,/CO de cerca de 1,3. Em contrapartida, para a mistura com
maior teor de glicerol, 75/25, os resultados apresentaram valores mais baixos, na maioria
dos parametros calculados. Os resultados obtidos para as misturas 60/40 e 40/60 foram
semelhantes, tendo apresentado valores intermédios as misturas limitrofes anteriormente
mencionadas.

Para a mistura 60/40 e para as temperaturas mais altas estudadas, os valores da
conversao de carbono foram elevados, cerca de 98 %, o rendimento maximo de gas seco
1,19 m3/kg glicerol e a razdo H,/CO cerca de 0,92. O estudo da gasificagdo desta mistura
apresentou valores considerados bons, quando comparada com as restantes misturas,
contornando as necessidades energéticas para vaporizagdo da agua, inerentes as misturas
com maior teor de vapor.

Relativamente ao estudo da adicdo de ar concluiu-se que o gas de producédo
apresentou um racio H,/CO interessante do ponto de vista da sua aplicacdo industrial,
superior em cerca de 35 % ao verificado para a gasificacdo efetuada apenas na presenca de
vapor de agua. De realgar, que exceptuando o decréscimo no valor do poder calorifico
superior do gas de producdo, os restantes parametros de gasificacdo foram da mesma
ordem de grandeza que os resultados obtidos para o estudo da mesma razdo de mistura na
auséncia de ar. Para além disto, o facto de se utilizar ar como agente oxidante ird potenciar
algumas reacgfes de oxidagdo, o que podera traduzir-se numa vantagem do ponto de vista
energético.

Por fim, estudada a performance da gasificagdo de uma mistura 60/40 utilizando
glicerol bruto e comparando-a com a mesma razdo de mistura para o glicerol técnico,
concluiu-se que o tratamento térmico desta matéria-prima com vapor de agua resultou em
valores da mesma ordem de grandeza ou até mais elevados, para as temperaturas mais
altas estudadas. Em termos de racio H,/CO obtiveram-se valores de 1,3 e para o
rendimento de gas seco os valores obtidos foram de cerca de 1,17 m%kg glicerol. Os
restantes parametros de gasificacdo avaliados foram semelhantes para as duas matérias-
primas, verificando-se apenas uma ligeira diminuigdo no valor do poder calorifico superior do

gas produzido com glicerol bruto. Estes resultados demonstram a possivel viabilidade de
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valorizacao energética do glicerol bruto resultante da produgdo de biodiesel, um problema

que tem preocupado esta industria nos Ultimos anos.

Sugestdes para trabalhos futuros

Porém, e apesar das conclusdes obtidas, ao longo deste estudo surgiram varias
dificuldades de operagcdo que necessitam de ser ultrapassadas em trabalhos futuros e um
conjunto de sugestbes para novos ensaios experimentais que permitirdo aprofundar
determinadas vertentes da gasificacdo e assim poder clarificar alguns dos resultados
obtidos.

Ajustes da instalacdo experimental

Do ponto de vista da instalagdo experimental, existem duas lacunas essenciais que
deveriam ser corrigidas nomeadamente ao nivel da instrumentacdo da instalacdo e do
sistema de condensacgéo:
e colocacdo do termopar controlador do forno no interior do leito, de forma a poder
realizar-se ensaios a mesma temperatura;
e instalacdo de varios termopares ao longo do reator de forma a avaliar o perfil térmico
do mesmo;
e instalacdo de medidores de caudal massicos para a alimentacdo e para a medicao
de caudal de géas de producao;
e instalacdo de um sistema de medicdo de consumos energéticos do forno ao longo
dos varios ensaios;
e desenvolvimento de um novo sistema de condensacao, possivelmente recorrendo a
um permutador de duplo tubo com a possibilidade de reaproveitamento da energia

térmica resultante.

Trabalho experimental a desenvolver

Para a gasificacao do glicerol técnico:
e Estudar a influéncia de varios caudais de ar, com razdes de equivaléncia superiores
a estudada, avaliando esse factor noutras misturas;
e Avaliar o processo de gasificacdo com a adi¢cdo de oxigénio puro.
Para a gasificacdo do glicerol bruto:
e Pré-tratamento da matéria-prima, de forma a minimizar o impacto dos sais na
deterioracdo do reator;
e Realizar ensaios com varias misturas glicerol/agua;

e Estudar o efeito da adicdo de ar ou oxigénio no desempenho da gasificacéo.
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ANEXO A - Métodos Experimentais para Caracterizacdo das Matérias-

Primas

A.1l. Determinacado do Poder Calorifico Superior (PCS)

O poder calorifico superior foi determinado recorrendo a uma bomba calorimétrica de
oxigénio, Parr 1341, de acordo com a norma ASTM 240-02.

Este calorimetro € composto por trés unidades interligadas entre si: 1341 Oxygen
Bomb Calorimeter, 1108 Oxygen Combustion Bomb e 6772 Calorimetric Thermometer.

A.2. Determinacé&o do Teor de Glicerol
O teor de glicerol foi determinado através do método do periodato de sédio. O
glicerol, na presenca deste composto, é oxidado a acido formico sendo este Ultimo

determinado por titulacéo [37]. A reaccado envolvida € a seguinte (A.1):
C3HgO3 + 210~ — 2103~ + 2CH,0 + HCOOH + H,0 (A.1)

Pesa-se uma quantidade conhecida da amostra contendo glicerol (cerca de 0,5000
), dilui-se em 25 mL de agua destilada e neutraliza-se a solu¢do (com NaOH ou HCI 0,1M,
consoante o caso). ApGs ajuste do pH, adiciona-se um volume adequado de uma solugéo de

metaperiodato de sédio 10% (m/m) (ver tabela A.1) e agita-se durante 1 minuto, no escuro.

Tabela A.1 — Volume de NalO4 a adicionar adequado ao teor de glicerol presente na amostra em
estudo [38].

_ Volume de Concentragéo da
Teor de Glicerol _ o
] Metaperiodato de Sédio solucéo de NaOH
Expectavel o
a adicionar recomendada
0-50 % 10 mL 0,05 M
50 — 100 % 25 mL 0,10 M

Posteriormente, adiciona-se 10 mL de uma solucdo de etilenoglicol 50% (m/m) e
procede-se a sua agitagdo durante 5 minutos, igualmente no escuro.
Finalmente, procede-se a titulagdo do &cido formico com NaOH com concentracao

conhecida, sendo que o teor de glicerol é dado por (A.2):

NaOH .V NaOH .MM (glicerol)

% glicerol = x 100 (A.2)

Mamostra
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A.3. Determinacado do Carbono Total (CT)

A determinacdo do Carbono Total foi efetuada recorrendo a um analisador TOC-
Veshicsn, da marca Shimadzu.

Existem dois tipos de carbono a considerar, carbono organico (TOC) e carbono
inorganico (IC), pelo que o somatério dos dois origina o designado carbono total (CT):
CT =TOC + IC.

A determinacdo do carbono total baseia-se numa combustdo, a 680 °C cujo gas
auxiliar ou gés de arraste é ar reconstituido com um caudal de 150 mL/min, de forma a que
todo o carbono passe a CO,. O gas de arraste, contendo os produtos resultantes da
combustdo passa por um desumidificador electrénico, sendo também arrefecido.
Posteriormente, atravessa uma célula de infravermelhos néo dispersivos onde € detetado o
CO.,. A area do pico deste mesmo composto € proporcional a concentracao de carbono na

amostra em estudo.

A.4. Andlise Qualitativa de Compostos por XRF

A analise de compostos elementares como o cloro, calcio, enxofre e fésforo, foi
efetivada recorrendo a uma metodologia de espectrometria de fluorescéncia por raios-X,
num equipamento com uma tecnologia patenteada pela Oxford Instruments, modelo X-
Supreme 8000.

Neste equipamento, em particular, o alvo é constituido por titdnio e o detector é do
tipo SDD (Silicon Drift Detector).
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ANEXO B - Métodos Experimentais para Caracterizacao do Gas de

Sintese

B.1. Cromatografia Gasosa com Detector de Condutividade Térmica

O cromatografo gasoso da marca Dani, modelo 1000 DPC esta equipado com um
injetor para colunas de enchimento OPT 333, com um detetor de condutividade térmica TCD
OPT 266 e com uma coluna de enchimento 60/80 Carbonex-1000.

A andlise dos compostos que constituem o gas de sintese pressupbe a
implementacdo de um método especifico de forma a ser possivel a sua identificacdo. Os
compostos a estudar sédo: H,, O,, N,, CO, CH, e CO..

Nos detectores TCD é comum usar-se hélio como gas de arraste. Porém, o seu pico
sobrepbe-se ao pico correspondente ao hidrogénio. Sendo assim, o gas de arraste
selecionado foi o argon, sendo que as pressdes estabelecidas para os dois canais do
detector foram 2,00 bar e 0,50 bar, para os canais 1 e 2, respectivamente.

O método implementado compreende rampas de temperatura, que vao desde os 34
°C até aos 220 °C, como mostra a figura B.1.

A
220°C <---2 min--->

T (°C)

Figura B.1 — Programa de temperaturas para deteccao dos constituintes do gas de sintese.
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Com esta metodologia € possivel separar os compostos de interesse. De realcar que

todos os compostos foram calibrados individualmente (tabela B.1). Na figura B.2 consta uma

cromatograma tipico, com todos os compostos identificados.

4

1.5 —

1Ak

Valtage

0.5

0.0

0.5

605 4

44 3

Tirnz

1966 6

[mn. ]

Figura B.2 — Cromatograma tipico para a andlise quantitativa e qualitativa dos compostos
presentes no gas produzido.

Pela andlise da figura B.2 identificam-se, por ordem, da esquerda para a direita: H,,
O3, N,, CO, CH4 e CO,. Na tabela B.1 constam os tempos de retencdo inerentes a cada

composto, e respectiva recta de calibracao.

Tabela B.1- Tempos de retencéo e rectas de calibragcdo para cada composto em estudo.

Tempo de
Composto | retencéo usual Recta de Calibracéo
(min)
area mV.s +127,3
H ~ 1,643 = : R* =0,9998
2 mmg 653108,7
0 ~ 4,440 _area mV.s 4192 ke~ 09957
2 ! mmg = 4195,9 -
area mV.s —7,9
N ~ 4,643 = — AR? =
2 m mg 16528 0,9995
co =~ 6,057 m mg = WARZ = 0,9984
area mV.s + 26,3
CH =~ 13,100 = — AR? =0,9997
4 m mg 282379 0,999
area mV.s — 31,9
CO = 19,657 = "~ AR? = 10,9980
2 m mg 32904
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ANEXO C - Exemplos de calculo para um ensaio tipico

Condi¢Bes do ensaio
e Matéria-prima: glicerol técnico
e Razao de mistura: 60/40
e Diametro interno do tubo da bomba peristéltica: 1,22 mm

e Temperatura de referéncia: 950°C

Resultados
e Temperatura média do leito: 920 °C
e Tempo total de ensaio: 31,18 min

e Inicio da producéo de gas: 1,08 min

C.1. Calculo do caudal de alimentacado

1299,35—-1169,09 .
Matimentagio =~ 3718 4,18 g/min

Mgylicerot = 4,18 X 0,6 = 2,51 g/min

C.2. Célculo do caudal de condensados

49,50+6,61+1,05+0,29+0,09

Mcondensados = =191 g/min

31,18-1,08

C.3. Célculo do caudal de gas de producéo

Myss = 4,18 — 1,91 = 2,27 g/min

C.4. Célculo das composicoes volumétricas do gas de producéo

(C.1)

(C.2)

(C.3)

(C.4)

Tendo em conta as rectas de calibracdo apresentadas no anexo B, e considerando

que se injetou sempre 1 mL de gés de sintese no cromatdgrafo, a tabela C4.1, apresenta o

calculo das concentragdes.
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Tabela C4.1 — Calculo das composi¢cBes volumétricas dos compostos que constituem o gas de
sintese.

Area Massa P20°c o o
Composto Composicéo volumétrica (%)
(mV.s) (mQ) (mg/mL)
. _mg
Concentracgao (=)
%vov = mL
H, 20126,693 0,0310 0,0832 P2oec
_ 00519 X 100 = 37,26
~0,0832 I
@] 23,381 0,0101 1,3300 % e x 100 = 0,76
2 ’ ’ ’ o VIV ==13300 -
N 46,433 0,0083 1,1650 % __ Q0083 X 100 = 0,71
2 ’ ’ ’ °V ¥ =T 11650 e
0,5109
CO 1997,531 0,5109 1,1652 %vov == x 100 = 43,85
1,1652
0,0793
CH, 2212,422 0,0793 0,6656 % vov == X100 =11,91
0,6656
CO 419,784 0,1179 1,8300 % _- 017 100 = 6,44
2 ’ ! ! °V ¥ =TT 18300 -

C.5. Calculo da massa molecular do gas de producdo

MMgyss = 0,3726 X 2,02 + 0,0076 x 32,00 + 0,0071 x 28,00 + 0,4385 x 28,00 + 0,1191 X
16,05 + 0,0644 x 44,01 = 18,22 (C.5)

C.6. Calculo do caudal molar de gas (mol/min)

Dais — 227 _ 0,1246 mol/mun (C.6)

Note = =
935 MMgss 18,22

C.7. Calculo do poder calorifico superior do gas de producdo (MJ/m?)

0,3726%3052+0,4385X3018+40,1191X9520 X 4,18
PCS, 46 = = 15,02 MJ/m3 (C.7)
gas 1000
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C.8. Calculo do volume de gas produzido (Nm*/min)

m 22,4 227 224 .
v, =—2 = =0,0028 Nm3 /min (C.8)
9 MMgs " 1000 1822 " 1000
C.9. Célculo do rendimento de gas seco (Nm>/kg glicerol)
v, 0,0028 .
Yy=——9% % 1000 = ——— X 1000 = 1,12 Nm3/kg(glicerol) (C.9
Malimentacio X 0,6 4,18 X 0,6
C.10. Calculo da eficiéncia do gas frio (%)
Y X PCS g4 1,12 X 15,02 X 1000
Ng = — 9 % 100 = X 100 =96,27 % (C.10)
PCSglicerol 17474,88
C.11. Calculo da conversao de carbono (%)
%CO %CHy %CO
100 100 100 gas
mallmentagéo X 0.6 X MMcarbono 0,4385+0,1191+0,0644 X 0,1246 x 1201
— _ 4,18 X 0,6 ’ _
Ne = % carbono no glicerol teérica - 03913 X100 = 94'84 %
100 ’
(C.11)
C.12. Célculo da conversao de hidrogénio (%)
%Hp,  %CHy .
—10(;2'4 /11(%)0 9 x MMhidrogénio
NMa = % H tedérico no glicerol % H tedrico na dgua =
100 XMahmentagao x 0,61 —— 150 *Malumentagio x 0,4
2X0,3726+4 X 0,1191 X 0,0028 x 1,01
22:4/1000 X 100 = 37,48 % (C.12)
0,0878 X 4,18 X 0,6 +(0,1120 X 4,18 0,4)
C.13. Calculo da poténcia (W)
V, X PCS g4 0,0028 x 15,09
P = % X 100 = """ x 10°=7042 W (C.13)
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C.14. Determinacdo da razdo de equivaléncia

Considerando a combustdo completa de uma mistura de 60/40 (m/m) (Glicerol Técnico:
Agua), um caudal médio de 4,31 g/min e MM (glicerol) = 92,09 g/mol (C.14).

C3HgO3+7 0, +3,76 N, >3 C0, +4Hy0+2% 3,76 N, (C.14)

Assim, para combustdo completa de 1 mol de glicerol, sédo necessarias 16,66 mol de ar pelo
gue, tendo em conta o caudal e a razdo de mistura em andlise resulta que sdo necessarios

0,81 kg ar/h para a combustdo completa da amostra.

Se se adicionar 1,42 g/min de ar & gasificacdo de uma mistura 60/40 com glicerol bruto, vem

que:

1,42
? = g8Tx 1000 — " =011 (C.15)
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