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RESUMO

A tecnologia de gasificacdo tem sido objeto de estudo de varios
pesquisadores ao redor do planeta, principalmente para aplicacbes na geracéo de
eletricidade a partir de biomassa. Neste trabalho é apresentado um modelo
simplificado para gasificacdo de biomassa baseado nas consideracdes de equilibrio
qguimico. O modelo consiste da aplicacdo das leis de conservacdo de massa e
energia acompanhadas da aplicacdo da minimizacdo da energia livre de Gibbs no
gas produzido. Apesar da simplicidade do modelo seus resultados sdo confidveis ao
predizer os parametros de trabalho de sistemas de gasificacdo. A composicdo da
biomassa, temperatura do ar, teor de umidade e perdas de calor sdo parametros que
podem ser variados para se fazer a andlise dos diferentes pontos de operagédo do
gasificador. Os resultados obtidos foram comparados com resultados experimentais

e apresentaram boa concordancia com mos mesmos.
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ABSTRACT

The gasification technology has been object of study of many researchers,
especially those involved in power generation use biomass. This paper presents a
simplified model for biomass gasification based on chemical equilibrium
considerations. The model consists in the minimization of the Gibbs free energy of
the produced gas, constrained by mass and energy balances for the system. Despite
the simplicity of the model, its results are reliable in identifying the tendencies of the
working parameters for the system. Biomass composition, gasification temperature
(air supplied), moisture content, air temperature, and heat losses are parameters that
may be varied in order to evaluate different operational points. Results obtained are
compared to those found in real operation of gasification processes and they shown
good agreement.
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1 INTRODUCAO

1.1 Motivacéo

O programa do MME Luz Para Todos identifica que existem na regido
Amazobnica 250.000 unidades consumidoras de energia elétrica que ndo poderéo ser
atendidas por extensdo de rede elétrica devido as condi¢cdes topograficas e
ambientais da regido inviabilizarem economicamente essa alternativa. As
tecnologias hoje comercialmente disponiveis para atenderem essa populacéo sdo os
grupos diesel, micro centrais hidrelétricas, fotovoltaicas e edlicas. Porem a
tecnologia que tem maior potencial para atender todas essas comunidades é a
gasificagdo, pois como condicdo para ser operacional e necessario apenas a
disponibilidade de biomassa, diferentemente das MCHs que necessitam de
desniveis topograficos e nem todas as regides podem oferecer esses desniveis. No
caso do geradores diesel, apesar da tecnologia ser consagrada, possuem o
inconveniente de exigirem uma infra-estrutura de transporte de combustivel e serem
poluentes. Ja fotovoltaica e edlica ndo consegue fornecer energia em quantidades
necessarias para atender as atividades produtivas e a velocidade dos ventos na
maioria da regido amazonica € inferior aos valores minimos exigidos pela tecnologia.
Por outro lado, a regido amazonica possui abundancia de biomassa disponivel para
ser aproveitada para fins energéticos, seja de origem em processos agroindustrias,
seja do manejo de florestas nativas, seja do uso de florestas energéticas. Uma
alternativa interessante seria o0 de combinar a utilizagdo da biomassa local, sem
necessidade de transporte, com o uso de motores diesel ou até mesmo células a
combustivel. A tecnologia de gaseificacdo faz essa combinacdo. Virtualmente
qualquer matéria organica pode ser utilizada como combustivel para um gasificador
gue converte essa biomassa em gas contendo monoéxido de carbono, metano e
hidrogénio que podem ser misturados com o ar de alimentagdo de motores diesel

reduzindo o consumo de diesel em até 75% ou como combustivel para uma CaC.

1.2 Revisao Bibliografica

O crescente interesse da utilizagdo da biomassa em plantas geradoras de

poténcia vem impulsionando as pesquisas sobre 0s processos envolvidos na
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conversdo térmica da biomassa. Em uma abordagem simplificada o presente
trabalho investiga o desempenho de sistemas de gasificacdo de biomassa.
Trabalhos recentemente publicados apontam o interesse sobre o tema.

No trabalho de (Ruggiero e Manfrida, 1999) foi feito um modelo de equilibrio
quimico para predicdo dos gases produzidos por um gasificador de leito fixo do tipo
downdraft, no mesmo trabalho foi concluido que a técnica de equilibrio quimico pode
ser utilizada com este fim desde que o gasificador apresente um quantidade quase
nula de producédo de alcatrdo, pois 0 modelo ndo € capaz de prever 0 processo de
pirdlise que forma o alcatréo.

Em (Blasi, 2000) foi feita a modelagem de uma gasificador do tipo downdraft,
aspectos cinéticos e transientes do processo foram considerados, e através disso foi
possivel estudar a dindmica do processo de gasificacdo, como a frente de chama,
tempo de igni¢cdo, formacgéo de alcatréo, além de um estudo detalhado pos perfis de
temperatura e concentracdo dos gases na sec¢ao longitudinal do gasificador.

Para uma analise dinamica do processo de combustédo e gasificacdo em leito
fixo, foi desenvolvido o cddigo FLIC (Fluid Dynamics Incinerator Code) pela
Universidade de Sheffield — UK, para a validacdo deste software tem sido realizado
uma série de trabalhos por (Yang, Goh et al., 2002; Yang, Sharifi et al., 2004; Yang,
Ryu et al., 2006).

No estudo de (Zainal, Ali et al., 2001) foi estudado a influencia da umidade
na composicado dos gases produzidos por gasificadores. O estudo foi realizado para
diferentes tipos de biomassa.

Utilizando de um modelo que considera o equilibrio quimico (Prins, Ptasinski
et al., 2003) fizeram um estudo termodindmico das rea¢Bes gas-carvao para avaliar
energeticamente e exergeticamente o processo de gasificacdo de carvao vegetal.

No trabalho de (Altafini, Wander et al., 2003) foi feito um estudo dos
parametros de trabalho de um gasificador de residuo utilizando do modelo de
equilibrio quimico ndo estequiométrico. A andlise leva em consideracao
principalmente a influéncia do teor de umidade da biomassa sobre a concentracao
dos gases na saida do gasificador e poder calorifico.

No que diz respeito a gasificadores de leito fluidizado, (Li, Grace et al., 2004)
fizeram um estudo experimental para caracterizar os aspectos de funcionamento

desse tipo de gasificadores. Neste estudo foi constatado que os gasificadores de
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leito fluidizado operam distantes do ponto de equilibrio, principalmente no que diz
respeito ao carbono ndo convertido e a formacdo de metano. Com base nos
resultados experimentais foram desenvolvidas equa¢8es empiricas para considerar
os efeitos cinéticos do processo de gasificacdo, essas equacbes calculam a
quantidade de carbono ndo convertido e o teor de metano, a concentracdo dos
outros gases € calculada pelo equilibrio quimico.

Com um intuito de considerar os aspectos cinéticos da gasificacdo de
biomassa em um gasificador concorrente (Fock e Thonsen, 2000) propds que as
concentracdes de metano e a fragcdo de carbono ndo convertido fossem colocados
como valores constantes no inicio de cada calculo, o restante das espécies seriam
calculadas através da minimizacao da energia livre de Gibbs.

Para se fazer uma analise mais criteriosa da performance do processo de
gasificacdo de biomassa, (Prins e Ptasinski, 2005) propuseram quatro diferentes
equacOes para o calculo da exergia disponivel no processo de gasificacdo, onde
cada uma dessas equacles teria uma aplicacdo especifica de acordo com a
necessidade do produto final (gas de sintese, eletricidade, calor, carvao).

A modelagem dos processos de gasificagdo considerando o equilibrio
quimico tem como um dos dados de entrada a temperatura do equilibrio, no trabalho
de (Melgar, Pérez et al., 2007) foi utilizado um modelo de equilibrio quimico, porem a
temperatura do equilibrio era calculada como a temperatura de chama adiabética do
processo, que era fornecida pelo préprio modelo.

A revisao bibliografica apresentada mostra que ha uma predominancia na
utilizacdo de modelos de equilibrio quimico quando se quer estimar a performance
de processos de gasificacdo. Isso se deve ao fato de que modelos de equilibro
quimicos sao mais simples de serem desenvolvidos e requerem um baixa
capacidade computacional (Souza-Santos, 2004). Vale ressaltar que esses modelos
de equilibrio quimico ndo séo aplicados a gasificadores com alta taxa de producéo

de alcatrdo, pois esses modelos ndo sao capases de prever o processo de pirdlise.

1.3 Objetivos

¢ Implementacdo de um modelo de equilibrio quimico para predicdo da
composicao dos gases produzidos em gasificadores de leito fixo com

producao de alcatrao irrisoria;
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Andlise de energética e exergética de gasificadores;
Estudo paramétrico da influencia da umidade no processo de

gasificacéao.
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2 MODELAGEM DO PROCESSO DE GASIFICACAO

2.1 Modelos em regime estacionario

Apesar da definicdo de regime estacionario ser bastante empregada, alguns
problemas podem surgir se este conceito ndo for bem compreendido. Logo serdo
feitas algumas consideracdo para que se possa prosseguir na apresentacédo dos
modelos.

Coordenadas espaciais serdo estabelecidas a um volume de controle em

regime estacionario se:

e A superficie de controle ndo deformar-se ou mover-se;

e O fluxo de massa para cada fluxo de saida e entrada permanecer
constante;

e As taxas de transferéncia de calor e de trabalho entre o volume de

controle e a vizinhanca forem constantes.

Rigorosamente ndo existe um regime estacionario perfeito para esses
equipamentos, até para aquelas operacdes que sdo consideradas estacionarias,
existem alguns graus de flutuagcbes de versus o tempo em variaveis como a
temperatura e presséo, concentracdo. Por outro lado, na maioria das vezes, varios
processos industriais (inclui-se a gasificacdo) operam dentro de intervalos de

variacdo proximos da média podendo ser tratados como estacionarios.

2.1.1 Modelos 0D estacionéario

O modelo 0D trabalha em uma relacao direta entre a entrada e a saida das
variaveis em um volume de controle sem considerar os fenbmenos que ocorrem
dentro do volume de controle. Consequentemente, ndo é possivel nenhuma
descricdo ou célculo dos perfis de temperatura, velocidade ou de concentracdo para
o gasificador estudado.

Devido néo haver nenhuma descricdo de como processo ocorre no espaco,
0os modelos 0D requerem assumir que o equipamento esta em equilibrio quimico e
termodindmico nos fluxos de saida. Porem assumir estas condi¢cdes pode constituir

uma simplificagdo que tenda a mostrar falsos resultados como:
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¢ Rigorosamente, para o equilibrio ser atingido é necessario um tempo

de residéncia dos componentes ou substancias dentro do

equipamento suficiente para que atinjam esse estado. Isso pode nao
ocorrer de acordo com o tipo do equipamento;

e Para a determinacdo da composicao no equilibrio dos fluxos de saida
€ necessario o valor da temperatura desses componentes. No
entanto, para calcular essa temperatura € necessario aplicar-se um
balanco de energia. Para isto, as composi¢coes e temperaturas dos
fluxos devem ser conhecidos para que se calcule as entalpias ou
energias internas dos fluxos de saida. Métodos iterativos trabalham
bem se os fluxos de saida sdo compostos por um ou dois
componentes. Entretanto, os processos iterativos podem acumular
varios problemas de convergéncia podendo-se tornar um inabil
problema computacional. A maior parte desses problemas leva muito
tempo para alcancar a solucdo, ou até mesmo nao alcancam.

e Se 0 processo reagdes solido-gasosa a conversdo do solido em
reacdo (biomassa ou carvdo) € usualmente desconhecida. Além
disso, o volume de reagcdes ocorre em pontos de alta temperatura no
interior do equipamento e esta temperatura é geralmente muito maior
que a temperatura dos fluxos de saida. Devido essas baixas
temperaturas, o modelo ndo pode prever uma série de fenbmenos
gue ocorrem a altas temperaturas como: limites de exploséao,
formacgéao de poluentes como NOy, entre outros.

e Modelos 0D séo deficientes também nos casos de gasificacdo de
sélidos devido aos fendmenos da pirGlise e volatilizagdo. Esses
processos sdo muito complexos por introduzirem gases e misturas
complexas de substancias orgéanicas e nao-organicas em
determinadas regibes do gasificador de forma a comprometer o

calculo da composicéo e da temperatura dos gases de saida.

2.1.2 Modelos 1D estacionario

Neste segundo nivel de modelagem é assumido que todas as propriedades

ou condicbes no interior do equipamento variam em apenas um espaco de
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coordenadas. Porém estes modelos constituem uma consideravel evolucdo sobre o

modelo OD em qualidade e quantidade das informac@es fornecidas. A hipétese do
equilibrio ndo é mais necessaria nesse modelo, e os perfis de temperatura,
concentracdo e pressdo podem ser determinados ao longo do equipamento.

A evolucédo desse modelo deve-se a utilizacao de equacdes diferenciais para
resolver o problema fisico. Consequientemente o modelo 1D exige um ferramental
matematico mais elaborado que o modelo 0D, tornando-se assim mais robusto e

necessitando de maior tempo computacional para obtencao dos resultados.

2.1.3 Modelos 2D estacionario

Os modelos em duas dimensdes podem ser necessarios onde as variacdes
das propriedades numa segunda dimensdo ndo podem ser negligenciadas. Como
exemplo pode-se utilizar a diferenga entre o escoamento laminar e o escoamento

pistonado (plug-flow) mostrados na Figura 2.1.

FEERFIL DE FERFIL OE
VELOCIDADE TEMFERATUERA
— —
Reagertes Produtos
[a)
FEFFIL DE FEFFIL DE
VELOCIDADE TEMFPEEATUEA
— : —
Feagertes » Prodatos
)]

Figura 2.1: Esquemas dos (a) escoamento laminar, (b) escoamento pistonado (plug-flow)

A Figura 2.1a mostra um reator onde existe variagdo das propriedades em
uma das dire¢cdes, consequentemente em um equipamento que opere sob esta
condicdo é necessario a aplicagcdo de um modelo 2D. Ja no caso mostrado na Figura
2.1b as variacbes das propriedades em uma das sec¢des sdo negligenciaveis,

podendo assim ser aplicado um modelo 1D sem danos para os resultados.
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2.1.4 Modelos 3D estacionario

Nesses tipos de modelos todas as coordenadas espaciais sdo consideradas
tornando o problema mais complexo e arduo para se resolvido. Devido sua
complexidade, os modelos 3D sdo raramente adotados, existem comercialmente
varios pacotes CFD (computational fluid dynamics) que sdo capazes de resolver
problemas em 3D, porem 0s mesmos ainda s&o insipientes na resolugéo de casos

de combustéo e gasificacdo em leito fixo.

2.2 Modelos em regime transiente

2.2.1 Modelos nD dindmicos

Esses tipos de modelos podem ser descritos como os modelos descritos
anteriormente acrescido da variavel tempo. Varios processos sdo criados para ter
progressivos ou repetitivos acréscimos ou decréscimos dos valores de entrada ou
saida de temperatura, pressdo, concentracdo, etc. Exemplos desses tipos de
processos podem ser gasificadores, motores de combustdo interna entre varios

outros.

2.3 A escolhado modelo

A escolha entre os varios modelos existentes deve ser feita baseada na
necessidade. Sofisticacdo ndo € garantia de qualidade, e 0 mesmo é valido pra
extrema simplicidade.

As seguintes sugestdes servem como guia para a escolha de um modelo

adequado:

1. Se oregime € estacionario, é aconselhavel comecar por um modelo 0D.
Mesmo que este ndo seja o0 nivel desejado a se alcancgar, € Util para
verificar se a concepcao ou idéias sobre a operacdo do processo €
coerente ou ndo. Conservagdo da massa e energia devem ser sempre
utilizadas;

2. Comparag0es entre resultados de simulacdo e de andlises experimentais
sempre devem ser feitas;

3. Se os resultados ndo tiverem boa concordancia, de pelos menos o
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mesmo grau de aproximacdo, as equacbes do modelo devem ser
revisaras, além das hipoteses e aproximacdes. Entdo o processo deve
voltar para o passo 2. Checado o modelo, se ele continuar a ndo fornecer
resultados satisfatorios aconselha-se a adicdo de mais uma dimensé&o;
Antes de avancar-se para um nivel mais sofisticado de modelagem é
necessario verificar o que pode ser medido no equipamento a ser
simulado. Adicionalmente, deve ser verificado se as medidas e
informacdes disponiveis serdo suficientes para comparar-se com 0

proximo nivel da simulacgéo.
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3 GASIFICADORES E O PROCESSO DE GASIFICACAO.

3.1 Principais tipos de gasificadores na atualidade.

A grande maioria dos gasificadores em comercializacdo ou em fase de
desenvolvimento pode ser classificada segundo o tipo de leito utilizado, em uma das

duas concepcdes apresentadas a seguir:

e Gasificador de leito fixo;

e Gasificador de leito fluidizado ou leito circulante.

3.1.1 Gasificadores de leito fixo.

Nos gasificadores de leito fixo, destacam-se dois grandes subgrupos: os de
circulagcao de gases contracorrente (“updraft”) e co-corrente (“downdraft”). Apesar da
diferenciacéo entre os gasificadores co-corrente e contracorrente parecer trivial, na
realidade sdo processos muito diferenciados. Esses tipos de gasificadores tém sido
utilizados para poténcias abaixo de 1 MW, mas ainda ndo sdo economicamente
competitivos com outras tecnologias de geracéo de energia nessa faixa de poténcia.

Dentre os gasificadores de leito fixo pode ser destacado também os

gasificadores de fluxo-cruzado.

3.1.1.1 Gasificador contracorrente (updraft).

Contracorrente se refere ao fato do combustivel ser alimentado pelo topo
(através de uma valvula rotativa ou porta de alimentacdo) e desce em contracorrente
ao ar ou oxigénio (também misturado com vapor d’agua ou CO,), introduzido pela
grelha, localizada na base do gasificador.

Os gasificadores contracorrente tendem a ter uma eficiéncia térmica alta,
pelo fato dos gases quentes provenientes da zona de combustdo aquecerem a
carga de combustivel ao passar por ela. Tendo a simplicidade como principal
caracteristica, possui, no entanto, a desvantagem de produzir um gas com alto teor
de poluentes. Nenhum dos alcatrdes e outros produtos de pirélise sdo craqueados
na zona de combustado, e sdo levados pelo fluxo de gases para cima do gasificador

podendo causar incrustagdes nas tubulagdes.
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Na Figura 3.1 sdo apresentadas as regides normalmente encontradas ao

longo da altura do leito de um gasificador contracorrente tipico.

\BIOMASSA
'
amn \ ol an
" PRODUTOS
e AR

Figura 3.1: Esquema de um gasificador contracorrente.

As primeiras camadas de carvao vegetal sdo apoiadas sobre a grelha e
entram em combustao intensa, produzindo CO; e H,O a temperaturas elevadas, que
posteriormente sdo reduzidas a CO e H, conforme eles passam pela camada
descendente de carvao, resfriando a temperaturas da ordem de 750° C. Abaixo
desta temperatura as taxas de reacdes de gasificagdo caem significativamente,
praticamente cessando. Os gases, porém, ao subirem, continuam trocando calor
com a corrente de soélidos, promovendo a sua pirolise, com liberacdo e incorporacao
a corrente gasosa da matéria volatil do combustivel, e, em sequéncia, aquecimento
e secagem. Os gases, ja frios e com a incorporagdo da matéria volatil e umidade do
combustivel alimentado saem pelo topo do gasificador.

As cinzas do combustivel, ainda com certa fracdo de carbono néao convertido
em gas, saem pela base do gasificador.

As principais vantagens dos gasificadores contracorrentes sao:

e Simplicidade operacional e habilidade de gasificar materiais com
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elevado teor de agua e material inorganico, como lodo residual do
tratamento de esgoto e biomassa com alto teor de umidade;

e Possui alto teor de CO que isento do alcatrdo representa grandes
vantagens;

e Pode trabalhar com biomassa de diversas granulometrias.

As principais desvantagens séo:

Os gases gerados normalmente contem de 10 a 20 % do alcatrao

gerado na pirélise do combustivel, com uma concentracdo da ordem

de 100 g/Nm>. Estes alcatrdes, no entanto, gueimam bem em

processos de combustéo direta.

¢ No caso de aplicacbes em motores de combustao interna, turbinas ou
para geracao de gas de sintese, o alcatrdo devera ser removido;

e A grelha pode ser submetida a temperaturas muito elevadas, a nao
ser que vapor d’agua ou CO; seja injetado com o ar ou oxigénio;

e A granulometria do combustivel alimentado tem de ser uniforme para

evitar perda de carga elevada no leito (no caso do gasificador

atmosférico) ou formacéao de canais preferenciais;

e O alto teor de alcatrdo € prejudicial as células a combustivel.

3.1.1.2 Gasificador co-corrente (downdraft).

O gasificador co-corrente (Figura 3.2) se assemelha construtivamente ao
gasificador contracorrente, exceto que o ar e o gas fluem para baixo, na mesma
direcdo que o combustivel. Esta mudanca de sentido faz toda a diferenca para um
combustivel com teor elevado de matéria volatii como a biomassa. Neste tipo de
gasificador, o ar injetado no gasificador, pode queimar até 99,9 % do alcatrdo

liberado pelo combustivel.
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Figura 3.2 — Esquema de um gasificador co-corrente.

Conforme mostrado na Figura 3.2 o material sélido localizado logo acima da
regido de pirdlise sofre um preaquecimento e secagem, principalmente por troca de
calor por radiacdo com a regidao de combustdo. Materiais com umidade elevada
(acima de 20 %) apresentam dificuldades de aquecimento e secagem, devido a
evaporacao da agua contida no interior das particulas, que retarda ou até impede a
formacdo da regido de combustdo, levando a formacédo de gases com alto teor de
alcatréo.

Conforme a biomassa atinge uma determinada temperatura (acima de
500°C) ela comeca a liberar volateis combustiveis que, ao entrar em ignicdo com o
ar descendente, forma uma chama em volta das particulas, que passam a queimar
mais intensamente, devido as trocas de calor com a propria chama, até o
esgotamento de toda a matéria volatil, restando de 5 a 15 % de carvao vegetal.

Os gases ricos e aquecidos desta regido reagem com 0 carvao vegetal a
800 - 1200°C, gerando mais CO e H,. Como as principais reacdes que ocorrem
nesta regido sao endotérmicas, a temperatura do gas cai abaixo de 800° C, abaixo
do qual, as reacdes de gaseificacao praticamente ficam congeladas.

As principais vantagens dos gasificadores co-correntes sao:
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e Podem consumir entre 99 a 99,9 % do alcatrdo; desta forma o gas
gerado pode ser transportado em tubulagdes e utilizados em motores
com um minimo de limpeza;

e Os materiais inorganicos ficam retidos na matriz de carvao e cinza
retirada pelo fundo dos gasificadores, reduzindo de forma acentuada
a necessidade de ciclones de elevada eficiéncia e filtros a quente;

¢ O gasificador co-corrente é um sistema comprovado, com mais de um
milh&o de veiculos utilizando este sistema durante a Segunda Guerra
Mundial;

e O gas (quando limpo) pode ser utilizado em motores de linha, sem
maiores modificagdes;

e Os gasificadores de topo aberto apresentam poucos problemas em

casos de exploséo;

As principais desvantagens sao:

O combustivel deve apresentar baixa umidade (<20 %) e

granulometria uniforme;

e O gas sai do gasificador a temperaturas elevadas (em geral 700° C);
desta forma esta energia € perdida, a menos que haja algum
aproveitamento (para preaquecimento do ar, secagem do combustivel
etc.);

e Tipicamente 4 a 7 % do carbono do combustivel ndo é convertido,
saindo com as cinzas pelo fundo do gasificador;

e O alto teor de cinzas é prejudicial a alguns tipos de células a

combustivel e a motores de combustao interna.

3.1.1.3 Gasificador de fluxo-cruzado (crossdraft).

Os gasificadores de fluxo-cruzado (Figura 3.3) foram originalmente
projetados para operar com carvao mineral. A gasificacdo de carvao mineral resulta
em temperaturas muito altas (1500°C ou mais) na zona de oxidacdo (heatth zone)
podendo-se agravar em problemas com os materiais construtivos. Nesse tipo de
gasificador a biomassa entra pelo topo do equipamento e o ar entra pela lateral, ja o
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gas produzido é extraido pela lateral oposta a entrada de ar.
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Figura 3.3 — Esquema de um gasificador de fluxo-cruzado.

3.1.2 Gasificadores de leito fluidizado.

Na gasificacdo em leito fluidizado (como mostrado na Figura 3.4), ndo se
observam zonas separados de pirdlise, oxidacdo e reducdo como no caso de
gasificadores de leito fixo. Os gasificadores de leito fluidizado ainda ndo tém
tecnologia consagrada para utilizagdo em pequenas poténcias, porém ja séo
largamente utilizados no setor industrial para poténcias acima de 1 MW. Vale
ressaltar que pesquisas em gasificadores de leito fluidizados apresentam resultados
favoraveis a tendéncia de utilizacdo deste tipo de gasificadores para poténcias
inferiores a 1 MW. Esses séo gasificadores ciclonicos estudados por alguns centros

de pesquisa em torno do mundo.
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Figura 3.4: Esquema de um gasificador de leito fluidizado.

3.2 Caracterizagdo dos diferentes tipos de gasificadores pela composicdo e
poder calorifico dos gases que séo produzidos.

Como apresentado anteriormente, existem diversos tipos de gasificadores
gue podem ser utilizados para os mais variados fins, onde a composicdo dos gases
produzidos por cada um deles pode ser controlada - dentro de uma faixa limitada -
pela termodinamica de gasificacao através da variacdo de parametros como pressao
e temperatura, de forma a atender a as necessidades do usuario.

Na Tabela 3.1 sédo apresentados os tipos de gasificadores mais
convencionais em utilizagdo no mercado e as respectivas composicbes e poder

calorifico tipicos dos gases produzidos por eles.

Tabela 3.1: Composicao e propriedades tipicas dos gases produzidos nos gasificadores.

- Composicao do gas % vol. base seca PCS Qualidade
Gasificacao 5 do a4
H, (6{0) CO, CH, N, MJ/Nm 0 gas
Leito Fluidizado 9 14 20 7 50 5,4 Média
Contracorrente 11 24 9 3 53 5,5 Pobre

Co-corrente 17 21 13 1 48 57 Boa
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3.3 Entendimento dos principios de funcionamento de um gasificador.

3.3.1 Fases do processo de gasificacao.

A biomassa submetida a acdo do calor sofre um processo que pode ser
resumido da maneira mostrada na Figura 3.5 e descrito a seguir.

Secagem
Biomassa seca

Pirélise

Biomassa —| Gas de pirdlise carvao

Combustéao

C+0,—>
4H+0,—
ChHm+(n/2+m/4)O,—

REDUCAO
C+C0,-2C0
C+H,0-CO+H,

CoHm+nH,0-nCO+(m/2+n)H,

CoHm+nCO,<2nC0+m/2H;

J

Figura 3.5: Fluxo de calor e reagdes quimicas que ocorrem no processo de gasificacao.
Fonte: (Knoef, 2005)

3.3.1.1 Secagem e PirQlise.

A secagem e pirélise da biomassa com liberacdo da agua, dos volateis e de

alcatrdo ocorre em 3 fases:

e Evaporacédo da agua,;
e Decomposicdo dos carboidratos (hemi-celulose, celulose, lignina)
(250-300°C);
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¢ Producao de alcatrdo e acidos leves (350 - 450°C).

Produtos:

e Gases nao condensaveis (CO, CO;, Hy, CHy, Oy);
e Carvao vegetal;

e Alcatrdo e acidos.

3.3.1.2 Gasificagao.

Durante os processos de gasificacdo, ocorrem reacdes exotérmicas de
oxidacdo (combustao) e reacbes endotérmicas de reducdo envolvendo fases soélidas
e gasosas. As reacfes quimicas que ocorrem sdo basicamente as combinacdes de

oxigénio do ar com o carbono e o hidrogénio.

¢ Reacdes heterogéneas gas-solido:

Oxidacao de carbono

c+%()2 ~.CO (3.1)
C+0, — CO, (3.2)
Reacao de Boudouard
C+CO, — 2CO (3.3)
Reacao de gas-agua
C+H,0 — CO+H, (3.4)

Formacao de metano

C+2H, — CH, (3.5)
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e Reacdes homogéneas:

CO+H,0 — CO,+H, (3.6)

CH,+H,0 — CO-+3H, (3.7)

3.3.2 Cragueamento do alcatrao.

ALCATRAO + VAPOR + CALOR — CO + CO2 + CH4....etc. (3.8)

Alem destas reacdes, temos que destacar a oxidacao de parte dos produtos

da pirdlise.
%(CO+H2 +CH,)+0, — %002 +HO (3.9)

As reacdes de oxidacao do carbono sdo fortemente exotérmicas, rapidas e
podem ser consideradas irreversiveis nas temperaturas normais de gasificacdo. As
reacoes de Boudouard e gas-dgua sdo endotérmicas. As reacfes de Boudouard
passa a ser importante na faixa de temperatura de 800 a 900°C, ocorrendo em todo
o leito, ao contrério das reacdes de formacao de didéxido e mondxido de carbono que
s6 ocorrem obviamente com a presenca de oxigénio.

Os fatores que afetam a composicdo dos gases séo:

e Temperatura (Com o aumento da taxa de aquecimento, aumenta-se a
velocidade de degradacéo.);

e Pressao;

¢ Umidade do combustivel;

e Teor de oxigénio no agente gasificador;

e Tipo de combustivel,

¢ No caso de gasificacdo em leito fluidizado, devemos incluir nesta lista

fatores de dinamica da fluidizacéo.
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4 MODELO 0D ESTACIONARIO APLICADO A GASIFICACAO DE BIOMASSA

O modelo 0D trabalha em uma relagéo direta entre a entrada e a saida das

variaveis em um volume de controle sem considerar os fenbmenos que ocorrem

dentro do volume de controle. Consequentemente, ndo é possivel nenhuma

descricdo ou calculo dos perfis de temperatura, velocidade ou de concentracéo para

o gasificador estudado.

Devido n&o haver nenhuma descricdo de como processo ocorre no espaco,

os modelos 0D requerem assumir que o equipamento estd em equilibrio quimico e

termodinamico nos fluxos de saida. Porem assumir estas condi¢cdes pode constituir

uma simplificacdo que tenda a mostrar falsos resultados como:

Rigorosamente, para o equilibrio ser atingido € necessario um tempo
de residéncia dos componentes ou substancias dentro do
equipamento suficiente para que atinjam esse estado. Isso pode nao
ocorrer de acordo com o tipo do equipamento;

Para a determinacdo da composi¢do no equilibrio dos fluxos de saida
€ necessario o valor da temperatura desses componentes. No
entanto, para calcular essa temperatura € necessario aplicar o
balanco de energia. Para isto, as composicdes e temperaturas dos
fluxos devem ser conhecidos para que se calcule as entalpias ou
energias internas dos fluxos de saida. Métodos iterativos trabalham
bem se os fluxos de saida sdo compostos por um ou dois
componentes. Entretanto, os processos iterativos podem acumular
varios problemas de convergéncia podendo-se tornar um inabil
problema computacional. A maior parte desses problemas leva muito
tempo para alcancar a solugdo, ou até mesmo nao alcancam.

Se o0 processo reagles sélido-gasosa a conversdo do soélido em
reacdo (biomassa ou carvdo) € usualmente desconhecida. Além
disso, o volume de reacdes ocorre em pontos de alta temperatura no
interior do equipamento e esta temperatura € geralmente muito maior
gue a temperatura dos fluxos de saida. Devido essas baixas
temperaturas, 0 modelo ndo pode prever uma série de fenbmenos

gue ocorrem a altas temperaturas como: limites de explosao,
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formacéao de poluentes como NOy, entre outros.

Modelos 0D sédo deficientes também nos casos de gasificacdo de sélidos
devido aos fenébmenos da pirdlise e volatilizacdo. Esses processos sao muito
complexos por introduzirem gases e misturas complexas de substancias organicas e
nao-organicas em determinadas regifes do gasificador de forma a comprometer o

calculo da composicao e da temperatura dos gases de saida.

4.1 Definicdo das propriedades termodinamicas

Nesta secdo serdo descritas as metodologias de célculo das propriedades

termodinamicas da biomassa e dos gases que serao utilizadas no item 4.2.

4.1.1 Biomassa

Devido a variacdo da composicdo da biomassa, algumas propriedades
termodindmicas relacionadas a ela serdo calculadas com base em equacdes
estatisticas.

O poder calorifico € utilizado no célculo das temperaturas adiabéaticas de
chama e rendimentos energéticos. Normalmente, para combustiveis sélidos, o valor
determinado em laboratorio € o poder calorifico superior (PCS) do material seco. O
poder calorifico inferior do material seco (PCIl) é calculado a partir do PCS e da
andlise elementar, e ndo leva em conta a entalpia de vaporiza¢do do vapor de agua

formado na combustéo. A formula de calculo do PCI é apresentada a seguir.

PCS,

bio

- PCIbio = mHQOhl’U(QS”C)

(4.1)

A massa de agua formada na combustao € calculada através da expresséao:

My o = Wy (4.2)

Onde v, é a fracdo massica de hidrogénio contido no combustivel solido

seco determinado a partir da analise elementar, e 9 € o0 coeficiente de

proporcionalidade da massa total da agua para cada um dos dois atomos de
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hidrogénio presentes na molécula de agua, ou seja, para cada mol de hidrogénio

contido no combustivel seco serdo formados 94 de agua.

Substituindo-se a Eq. (4.2) na (4.1) obtém-se a seguinte expressao.

PCS,

bio

= PCI

bio

+ Yyl e (4.3)
Segundo (Fock e Thonsen, 2000) o poder calorifico inferior da biomassa e a
entalpia de formacdo sao calculados utilizando-se das seguintes equacdes que

utilizam como base a andlise elementar da biomassa.

PCI,, = 339Y, + 1030Y,, - 109Y,, - 24a (4.4)

h ;= PCS
bio

bio

- (327.63Y, + 1417.94Y,, + 158.67a) (4.5)

ae h

Onde Y., Y,, Y ”

0 representam respectivamente as fragdes
massicas em base seca do carbono, hidrogénio, oxigénio, a umidade e a entalpia de
formacéo da biomassa.

Para o calculo da exergia da biomassa utiliza-se um coeficiente que
relaciona o poder calorifico inferior da biomassa com a exergia quimica, a exergia

termomecéanica da biomassa néo € levada em questdo (Szargut e Morris, 1988).

Eb(zﬁ = aPCI,, (4-6)
Onde:
11,0414 + 0,0177E -0, 33289 1+ 0,0537E
C C C
o= 5 4.7)
1—0,4021 =
C

O termos « representa o coeficiente para o célculo da exergia quimica em

fungdo do PCI, . O H, O e C representam respectivamente as fracdes molares de

hidrogénio, oxigénio e carbono contidos na biomassa seca.

4.1.2 Gases

O poder calorifico (superior e inferior) dos gases é calculado com base na
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seguinte notacao (Turns, 2000).

rPC=H, 6 —H

reac prod

(4.8)

, representam respectivamente a entalpia dos produtos e

Onde’ Hreac e H])T()
a entalpia dos reagentes.

Para o célculo do PCS considera-se que toda a agua contida nos produtos
esta no estado condensado

Por definicao,

H

prod = Np’r'odhp'r'od

_N_T (4.10)

reac reac reac

(4.9)

Sendo, N e Npm os valores dos numeros de moles de reagentes e de

d

produtos respectivamente. As entalpias em base molar (7

reac

e h,,, )dos reagentes

e produtos séo calculadas utilizando-se das Egs. (4.11) e (4.12).

Ere’a(: = Z Ej (411)
reac,j

Epr'ad = Z E/ (412)
prod,j

A entalpia especifica na base molar (4,), de cada componente, € calculada
através da soma da entalpia de formacdo da espécie j (»/;) com a diferenca da

entalpia sensivel Ah, ;.

RAT) = R0 () + AF(T,,)) (4.13)

Para o calculo da exergia de fluxo (termomecéanica) e quimica sdo utilizadas

as seguintes equacdes propostas por (Moran e Shapiro, 2006).

e =(h —hy)—T,(5 —5,) (4.14)
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Onde, #; e 5 representam a entalpia e a entropia especifica na base molar a

temperatura de operagdo. Jao 4, 5, € 0 7, representam a entalpia especifica na

base molar, a entropia especifica na base molar e a temperatura, todas no estado
padréo.
A Eq. (4.14) calcula a exergia de fluxo ou exergia termomecanica e a Eq.

(4.15) calcula a exergia quimica.

4 = St RES () (@15
j J

Os temos y; e g representam respectivamente a fragdo molar e a exergia

quimica e do gas j.Ja o R representa a constante universal dos gases.

As energias livres de Gibbs séo calculadas por:

AGgOQ = —1,3503T — 394353 (4.16)
AGY, = —83381T — 111713 (4.17)
AG;’IZ o = 55,1867 — 247676 (4.18)
AGgH1 = 108,417 — 88635 (4.19)

As relagcGes acima foram obtidas através da analise da reacédo de formacao
de cada componente. As energias livre de Gibbs para H, e N, sdo zero, devido

terem sido consideradas no estado padréo (Modell e Tester, 1997).

4.2 Equacgdes basicas

4.2.1 Balanco de massa

Doty =y, =0 (4.20)

€

Onde m, e m, representam o fluxo de massa na saida e na entrada.
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4.2.2 Balanco de energia

O balango de energia — 12 lei da termodinamica — pode ser escrito como:

2

2

U’

h, +—+ gz
13 2 gl

h, + % +g2,|=0 (4.21)

QCV B WCV + Zmz

o Zme
(&

Onde,

mh, = H, (4.22)

O » representa a entalpia, v a velocidade do escoamento e > a posicéo

vertical. O fluxo de calor para/ou do volume de controle é expresso por @ e o trabalho

produzido é W . Ja o i representa o fluxo de entrada e o e representa a o de saida.

4.2.3 Balanco de exergia

T | . .
1- ?0 Q; = Wey + 3oy, = 3 e, — By = (4.23)
7 7 e
Onde,
e=e¢e + et (4.24)
me; = ¢ (4.25)

Os termos ¢, e " representam respectivamente a exergia de fluxo e a

exergia quimica especificas em base massica. O E, representa a exergia destruida.

4.2.4 Eficiéncias

Com o objetivo de avaliar a performance do processo, Varios autores
propuseram diferentes parametros listados abaixo (Li, Grace et al., 2004; Prins e
Ptasinski, 2005).
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m,, PCI,,

py” "9 4.26
m,, PCI ( )

Mg =

A Eg. (4.26) estabelece uma relagéo entre o poder calorifico inferior do gés

produzido e o da biomassa (eficiéncia de gas frio). Onde =, e PCI, representa

9
respectivamente o fluxo de massa e o poder calorifico inferior do gas produzido. Ja

os termos nm, e PcCI, representam o fluxo de massa e o poder calorifico inferior da

biomassa seca.

(4.27)

Ja a Eq. (4.27) representa a magnitude das perdas de energia do sistema,
dando assim a eficiéncia energética (se o processo for considerado adiabatico a

eficiéncia sera de 1). Onde H, e H, representam energia de entrada e de saida do

volume de controle.

As Eqgs. (4.28) — (4.31), representam as possiveis eficiéncias exergéticas
para o processo de acordo com (Prins, Ptasinski et al., 2003; Prins e Ptasinski,
2005).

6 +é
= (4.28)
b te + €, + €n

air

A Eq. (4.28) faz um relacdo entre os fluxos exergéticos de entrada e de
saida, ou seja do que esta disponivel, quanto foi utilizado. Esta equac¢éo indica a

destruicdo total de exergia. Os termos ¢, , ¢,,, ¢,, ¢, , ¢,€ ¢, representam o fluxo

exergético do carbono ndo-convertido, do gas produzido, da biomassa seca, do ar,
do vapor e da umidade da biomassa respectivamente.
é

_ ] 4.29
77[[ (édb - éua) + é + év + ém ( )

air

A Eq. (4.29) relaciona a exergia dos gases produzidos e a exergia



41
disponibilizada para o processo, podendo assim ser chamada de eficiéncia do

processo.

M = Mo (4.30)

A Eq. (4.30) representa o grau de conversdo da exergia da biomassa em

produtos (gases e carbono néo convertido).

77”/ _ ep,r] - eair - 611 - em (431)

€n — €

uc

A Eq. (4.31) expressa a diferenca a exergia do gas produzido e do ar, vapor
e umidade (efeito util), dividida pela diferenca da exergia da biomassa e do carbono
nao convertido (exergia disponibilizada pela biomassa).

De acordo com (Prins e Ptasinski, 2005), a Eq. (4.31) representa o critério
mais estrito, por melhor relatar a funcéo do processo de gasificagao (conversao de
combustiveis sélidos/liquidos em gas combustivel), logo esta relagdo deve ser
chamada eficiéncia exergética do processo de gasificagao.

4.2.5 Equilibrio gquimico

Métodos para o calculo da composi¢cdo no equilibrio quimico em sistemas
CH,Oy séo bem estabilizados na literatura (Cairns e Tevebaugh, 1964, Baron, Porter
et al., 1976). Esses métodos podem ser estequiométricos e nao-estequiomeétricos,
ambos ddo os mesmos resultados. Neste trabalho sera apresentado um modelo
nao-estequiométrico que é baseado na minimizacao total da energia livre de Gibbs.

A abordagem do calculo do equilibrio quimico consiste na resolucdo do
sistema de equacfes nao lineares dadas em (Modell e Tester, 1997; Annamalai e
Puri, 2002).

4.2.5.1 Critério geral para o equilibrio

A uma especifica temperatura e pressdo, para qualquer sistema,

(dGT,p = uij) <0 onde a igualdade indica o equilibrio. A energia de Gibbs para
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uma reacdo quimica diminui a medida que a reacdo avanca até atingir um valor

minimo (Figura 4.1). Desde que, G:G(T,P,NI,N2,...,NJ_>, 0 critério para o

equilibrio é:
dG,,=0ed’G>0 (4.32)
dG, , <0, Possivel dG, , > 0, Impossivel
&) \
dGT7 » = 0, Equilibrio
N
Figura 4.1: Esquema da minimizacgdo da energia de Gibbs.
4252 Equac6es generalizadas para o célculo do equilibrio

e equacbes relacionadas ao balanco atbmico: W € 0 numero de

atomos envolvidos.

SNy, ) =4, (4.33)

j=1
Onde n,representa o nimeros de atomos k da espécie j (ex.: para cada
elemento k£ = O na espécie j =CO,, N =2)e A, denota o namero de atomos do

tipo k& da espécie j entrando no reator. Esta relacdo pode ser expressa utilizando

do método do multiplicador La Grange (), ).
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A (4.34)

w
ZNjnjk — A
j=1

A energia de Gibbs no equilibrio deve ser minimizada para esta condicao,

para isto utiliza-se da seguinte funcao.

e equacdes relacionadas as condi¢cbes de equilibrio: N é o numero de

espécies envolvidas.

N
F=G+X\|Y Nn, —Ak] (4.35)
k=1
Onde,
OF | oG >
—=|—| +|D_An,| =0 4.36
ON  |ON. [; knf’“] (4.39)
J J)T.P T,P

Minimizando-se F em relagao a N, tem-se:

N

o+ Yy Ny =0 (4.37)
k=1

N
O termo u, =) \n, € 0 elemento potencial da espécie ;. Pode-se
k=1

interpretar o \, como o elemento potencial combinado do elemento £ e A\ n, como

a contribuicdo do elemento k£ para as j's espécies potenciais. A somatodria do

potencial de todos os elementos k pode ser interpretada como o elemento potencial

combinado na espécie j .
Considerando uma mistura de gases ideais, pode-se dizer que o potencias

quimico p; toma a forma da Eq. (4.38) (Moran e Shapiro, 2006).

IS AG;-) + RTln(Xj) (4.38)
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5 DESCRICAO DOS MODELOS APLICADOS

Neste trabalho foram desenvolvidos trés modelos baseados no equilibrio
quimico, onde todas as equacfes mostradas anteriormente foram resolvidas com o
auxilio do software EES (Klein e Alvaro, 2004), onde o EES utiliza do método de
Newton-Raphson para resolver as equacdes implementadas no modelo. A
equivaléncia entre as equacdes descritas neste trabalho e as implementadas no
EES podem ser observadas no ANEXO I.

Um estudo paramétrico foi realizado com o intuito de avaliar o desempenho
de gasificadores de biomassa. Os modelos implementados serdo mostrados nos

tépicos seguintes. O cdodigo fonte do modelo implementado € fornecido no ANEXO IlI.

5.1 Modelo de puro equilibrio (Modelo I)

No modelo de puro equilibrio todas as espécies quimicas sdo calculadas
levando em consideracdo o equilibrio quimico (esquema mostrado na Figura 5.1), e
sdo consideradas apenas espécies gasosas, ou seja, hdo e considerada a presenca
de carbono ndo convertido nem de alcatrdo. Segundo (Ruggiero e Manfrida, 1999)
modelos de equilibrio quimico que assumem um comportamento de gas perfeito ndo
podem descrever o processo de pirdlise devido a presenca de hidrocarbonetos no

estado liquido nos produtos da pirdlise.
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Alimentagdo

)

YETORES DE ENTRAD A

EQUILI BRIO

2 Gasificador
OUIMICO

PRODUTOS DO PROCESSO

!

Produtos

Figura 5.1: Esquema do modelo de equilibrio quimico.

5.1.1 Balanco de energia

Neste caso para a o balanco de energia sdo desconsideradas parcelas de
energia potencial e cinética e a entalpia € dividida em parcelas de contribuicdo por
cada componente, sendo assim a Eq. (4.21) € expandida e toma a seguinte forma.

Z H7 = Z Hf: + Q]osses (5'1)
Onde,
ZHL = Hair + Hdb + Hbm + Hﬂ (52)
H@ = Hp(],dry + H’u (53)
Qlosses = fZ Hz (54)

Os termos H, e H, representam as entalpias dos reagentes e dos produtos,
onde os indices air, db, bm, v € pg,dry representam respectivamente o ar, a

biomassa seca, a umidade da biomassa, o vapor e 0 gas produzido em base seca.

Jaotemo Q.. = > H, representa as perda de calor do gasificador para o meio em

funcéo da entalpia de entrada (#,).
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5.1.2 Balanco de exergia

7

Similarmente ao balanco de energia é feito o balanco de exergia
considerando-se apenas as espécies gasosas. Expandindo-se a Eq. (4.23) é feito o

balanco de exergia.

DY =>"¢ +¢ (5.5)

Onde,
D6 = by g 6, 6, (5.6)
Zée = épgﬂry + év (57)

Os termos ¢, ¢, e ¢, representam as exergias dos reagentes, dos produtos
e a exergia destruida, onde os indices air, db, bm, v € pg,dry representam

respectivamente o ar, a biomassa seca, a umidade da biomassa, o vapor e 0 gas

produzido em base seca.

5.2 Modelo de puro equilibrio com C e CH4 definidos pelo usuario (modelo II)

A formacdo de CH, é altamente influenciada por aspectos cinéticos das
reagfes quimicas e consequentemente o modelo de equilibrio quimico ndo pode
calcular corretamente este elemento. O carbono ndo convertido ndo pode ser
calculado pelo modelo devido o fato de no modelo de puro equilibrio serem tratadas
apenas as espécies gasosas. Para resolver este problema tem sido utilizado na
literatura uma a técnica de especificar quanto de CH4 e de C estardo presentes na
saida (Fock e Thonsen, 2000; Pellegrine e Jr, 2007), a técnica foi implementado no

programa que passou a atuar como mostrado na Figura 5.2.
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Figura 5.2: Esquema do ajuste de CH,4 e C no modelo de equilibrio quimico.

Para a o balanco de energia sdo desconsideradas parcelas de energia
potencial e cinética e a entalpia é dividida em parcelas de contribuicdo por cada
componente incluindo o carbono ndo convertido, sendo assim a Eq. (4.21) é

expandida e toma a seguinte forma.

ZH1 = ZHP + Q.Iosses (58)
Onde,
ZHI = Hair + Hdb + Hbm + Hv (59)
ZHC = Hp_{/,d'r'y + H’U + HUC (510)
Qlosses = fZ Hz (511)

O indice UC representa o carbono nao convertido.

5.2.1 Balanco de exergia

Similarmente ao balanco de energia é feito o balanco de exergia

considerando-se apenas as espécies gasosas. Expandindo-se a Eq. (4.23) é feito o
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balanco de exergia.

DY =>"¢ +¢ (5.12)

Onde,
D6 =y by 6, T, (5.13)
Zée = épg,dry + é’u + éUC (514)

5.3 Modelo de puro equilibrio com C e CH,4 calculado por equacdes empiricas
(modelo 1lI)

Este modelo leva em consideracdo os aspectos cinéticos das reacbes de
gasificacéo para a formacao de CH, e do carbono nao convertido. Diferentemente do
modelo anterior, neste modelo séo utilizadas equacdes empiricas desenvolvidas sob
a analise de um gasificador de leito fluidizado. As Egs. (5.15) - (5.20) foram

propostas por (Li, Grace et al., 2004).

B, = 011(1 —¢) (5.15)

(5.16)

‘]V(/'H4 = ﬁCH_,l NC,micia,l

Onde N representa o numero total de moléculas e 3 € a correlagdo

empirica para considerar a influencia da cinética das rea¢des quimicas na producao

dos gases.

B 0,25+0,75exp[0—;2] (5.17)
(5.18)
NC = ﬁCNC,micml
4 N.. ..
BH —1_ 6(7H,1 Cinicial (519)
H jinicial
(5.20)

Ny = 5HNH,im:cml
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Os parametros apresentados alteram a quantidade de atomos de C e de H
gue sdo enviados para o calculo de equilibrio quimico. O diagrama esquematico do

modelo é apresentado na Figura 5.3.

Alimentagdo
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\ Q4 |

] _\_U:L ]

| )

| I

PRODUTOS DO PROCESSO

|

Produtos

Figura 5.3: Esquema do ajuste de CH,4 e C por equacgdes empiricas no modelo de
equilibrio quimico.

Para a o balanco de energia e exergia € utilizado o mesmo equacionamento

do modelo II.
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6 RESULTADOS OBTIDOS

Para a validacdo dos modelos foram utilizados dados experimentais de
diversas literaturas, onde cada modelo fora comparado com os dados experimentais

independentemente da sua adequag¢do com 0 caso em questao.

6.1 Comparacdo com os dados experimentais

Para a andlise inicial dos modelos foram utilizados dados de 3 experimentos
realizados por (Ushima, 2003) e de 1 experimento realizado por (Li, Grace et al.,
2004). Os dados de (Ushima, 2003) sdo apresentados na Tabela 6.1. Nestes
experimentos foram gasificados cavacos de eucalipto em um gasificador do tipo
downdraft. Para esses experimentos esperava-se que 0s Modelos | e |l
apresentassem bons resultados, pois segundo (Reed e Gauer, 2001) gasificadores
de leito fixo do tipo downdraft operam préoximo do estado de equilibrio, ao contrario

dos gasificadores de leito fluidizado que operam distantes do ponto de equilibrio.

Tabela 6.1: Dados experimentais de um gasificador downdraft com bagaco de cana.

Experimento 1 Experimento 2 Experimento 3

Fluxo de biomassa (kg/h) 19,3 17,1 15,9
Teor de umidade (%) 8,0 8,2 20,8
Fluxo de ar (kg/h) SNl 31,8 28,7

Temperatura do gas apo6s o
sistema de limpeza (°C)

Fluxo de cinzas (kg/h) 1,24 0,6 0,6

Diferenca entre os fluxos de
entrada e de saida (kg/h)

14,6 11,0 10,3

3,5 2,5 3,8

Fonte: (Ushima, 2003)

A andlise elementar das biomassas utilizadas nos experimentos

apresentados € mostrada na Tabela 6.2.
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Tabela 6.2: Caracteristicas técnicas de diferentes tipos de biomassa em base seca.

Composicao Elementar, %

BIOMASSA
C
Eucalipto 49,00
Bagaco de Cana 44,80
Misto de Biomassas® 48,90

H @)
5,87 43,97
5,35 39,55
7,86 40,43

N S
0,30 0,01
0,38 0,01
0,21 0,07

Cinzas
0,72
9,79
2,69

6.1.1 Modelo | (modelo de puro equilibrio guimico)

As condi¢Oes apresentadas na Tabela 6.1 foram colocadas o Modelo |, os

resultados obtidos sdo apresentados nas Tabela 6.3 - Tabela 6.5.

Tabela 6.3: Resultados para o Experimento 1 — Modelo I.

Desvio
Fracdo molar (% base imida) Experimento 1 Modelo | relativo
(%)
CoO 21,7 24,8 14,3%
H, 17,1 23,1 35,1%
CH, 2,0 0,1 -95,0%
CO; 11,0 8,7 -20,9%
N> 47,0 41,6 -11,5%
H,O 1,2 1,6 33,3%
PCI (MJ/kg) 51 55 7,8%
Gas produzido (kg/h) 47,7 50,5 5,9%

! Trata-se de uma mistura de varias biomassa utilizadas nos experimentos de (Li, Grace et

al., 2004).
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Tabela 6.4: Resultados para o Experimento 2 — Modelo I.

Fracdo molar (% base imida) Experimento 2 Modelo | relgﬁi\cl)i?%)
(6{@) 20,6 24,4 18,4%
H, 16,5 21,2 28,5%
CH, 2,0 0,0 -100,0%
CO; 11,2 8,6 -23,2%
N, 47,8 44,5 -6,9%
H.O 1,3 1,3 0,0%
PCI (MJ/kg) 4,9 51 4,1%
Gas produzido (kg/h) 45,8 46,5 1,5%

Tabela 6.5: Resultados para o Experimento 3 — Modelo I.

Fracdo molar (% base imida) Experimento 3 Modelo | relgﬁi\éic()%)
(6{@) 17,5 19,5 11,4%
H, 17,5 20,7 18,3%
CH, 2,0 0,0 -100,0%
CO; 13,1 11,6 -11,5%
N> 48,9 47,1 -3, 7%
H.O 1,0 1,2 20,0%
PCI (MJ/kQ) 4,7 4,3 -8,5%
Gas produzido (kg/h) 40,2 40,7 1,2%

As Tabela 6.3 - Tabela 6.5 mostram que, apesar da grande diferenca entre
as fracdes molares dos componentes, os valores de PCI foram calculados com uma
boa aproximacao dos resultados experimentais. As fragbes de CO, H; e H,O foram
calculadas como sendo superiores aos resultados experimentais e isso pelo balango
de atomos faz com que o modelo calcule valores inferiores para CH, e CO,. As
baixas fracbes de CH,4 contribuem para a boa predicdo dos valores de PCI.

Pode ser observado também, que o Modelo | prediz valores para fluxo de
gas produzido maiores que o0s medidos nos experimentos isso se deve

principalmente a:
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e Aspectos cinéticos das reacdes de gasificacao;

e Presenca de nitrogénio e cinzas na biomassa (ndo considerado no
modelo);

e Existéncia de carbono ndo convertido no final do processo (ndo
considerado no Modelo I);

e Erros resultantes das medicbes durante o experimento, essas
diferencas contabilizam em torno de 15% do fluxo de entrada
(Ushima, 2003).

A grande diferenca entre os valores medidos e calculados de CH; é
resultado da repentina parada das reacOes de gasificacdo na base do gasificador.
Esta parada das reacfes € uma conseqiéncia das temperaturas na base, que séo
muito baixas para iniciar as reacdes. No modelo de puro equilibrio € assumido que
todas as reacfes alcancam o regime estacionario, consequentemente 0s aspectos
cinéticos como a parada abrupta das reacdes néo é levada em consideracado, devido
isso 0 modelo entende que a maior parte dos atomos de hidrogénio devem se

converter em moleculas de agua ou de hidrogénio.

6.1.2 Modelo Il (modelo de puro equilibrio com C e CH, definidos pelo usuério)

Para resolver o problema do calculo do CH,4 é utilizado o Modelo II, nesse
caso 0s aspectos cinéticos sdo levados em consideracdo ao se especificar uma
guantidade fixa de CH4 e de carbono n&o convertido. Como proposto por (Fock e
Thonsen, 2000) ndo é levado em consideracdo o teor de cinzas da biomassa. Os
resultados adquiridos com a utilizacdo do Modelo Il sdo apresentados nas Tabela
6.6 - Tabela 6.8.



Tabela 6.6: Resultados para o Experimento 1 — Modelo I1.

Desvio
Fracdo molar (% base imida) Experimento 1 Modelo I relativo
(%)
CO 21,7 21,2 -2,3%
H, 17,1 16,0 -6,4%
CH, 2,0 2,0 0,0%
CO; 11,0 10,5 -4,5%
N, 47,0 48,7 3,6%
H,O 1,2 1,6 33,3%
PCI (MJ/kQg) 51 4,6 -9,8%
Gas produzido (kg/h) 47,7 46,8 -1,9%
Tabela 6.7: Resultados para o Experimento 2 — Modelo I1.
Desvio
Fracao molar (% base Umida) Experimento 2 Modelo I relativo
(%)
CO 20,6 21,9 6,3%
H, 16,5 15,2 -7,9%
CH, 2,0 2,0 0,0%
CO; 11,2 10,1 -9,8%
N> 47,8 49,6 3,8%
H>O 1,3 1,3 0,0%
PCI (MJ/kg) 4,9 4,5 -8,2%

Gas produzido (kg/h) 45,8 44,5 -2,8%




Tabela 6.8: Resultados para o Experimento 3 — Modelo I1.
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Fracdo molar (% base imida) Experimento 3 Modelo I relg'([ei\s/\c/)i(()%)
CO 17,5 16,7 -4,6%
H, 17,5 13,7 -21,7%
CH, 2,0 2,0 0,0%
CO; 13,1 13,1 0,0%

N> 48,9 53,1 8,6%
H,O 1,0 1,2 20,0%
PCI (MJ/kg) 4,7 3,4 -27,7%
Gas produzido (kg/h) 40,2 28,6 -28,9%

Analisando as Tabela 6.6
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Tabela 6.8 pode-se observar uma grande melhora nos resultados das
fracbes molares, por outro lado os resultado dos valores dos PCls estdo piores que
os resultados do modelo de puro equilibrio. Isto pode ser explicado pelo fato da
reducdo da concentracdo de CO e H; e do aumento de N (0 nitrogénio atua como
um diluidor na mistura gasosa), reduzindo a quantidade de gases combustiveis no
fluxo de géas produzido (o aumento do CH4 ndo é suficiente para compensar essa
reducao).

6.1.3 Modelo Il (modelo de puro equilibrio com C e CH, calculado por equacdes

empiricas)

Para uma primeira analise do Modelo Il foram utilizados os dados do e
Experimento 1 contidos na Tabela 6.1. Os resultados da comparag¢do sdo mostrados
na Tabela 6.9.



Tabela 6.9: Resultados para o Experimento 1 — Modelo I11.
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Desvio
Fracdo molar (% base imida) Experimento 1  Modelo lll  relativo
(%)

CO 21.7 8.7 -59.9%
H, 17.1 4.5 -713.7%
CH, 2.0 3.9 95.0%
CO, 11.0 16.6 50.9%
N 47.0 64.7 37.7%
H,O 1.2 1.6 33.3%
PCI (MJ/kg) 51 2.3 -54.9%
Gas produzido (kg/h) 47.7 40.4 -15.3%

Analisando-se os dados fornecidos pela
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Tabela 6.9 percebe-se que os resultados obtidos pelo Modelo Il séo
consideravelmente piores que os obtidos pelos Modelos | e Il. Isso se deve ao fato
de que as equacdes empiricas utilizadas no Modelo Il foram extraidas de um
gasificador de leito fluidizado e ndo de um leito fixo como os resultados
experimentais. O regime de operacéo dos gasificadores de leito fluidizado e bastante
diferente dos gasificadores de leito fixo, os de leito fluidizados operam bem distantes
do ponto de equilibrio quimico, enquanto os de leito fixo operam proximo ao
equilibrio.
Para uma melhor analise do Modelo Ill foram utilizados dados retirados de
(Li, Grace et al., 2004) mostrados na Tabela 6.10.

Tabela 6.10: Resultados de um gasificador de leito fluidizado com mixed.

Experimento 4 Experimento 5
Fluxo de biomassa (kg/h) 41.4 15.6
Teor de umidade (%) 6.7 4.2
Fluxo de ar (kg/h) 63.1 38.0

Fonte: (Li, Grace et al., 2004)

Os dados fornecidos na Tabela 6.10 foram introduzidos no Modelo Ill e os

dados obtidos sdo mostrados na Tabela 6.11 e na Tabela 6.12.

Tabela 6.11: Resultados para o Experimento 4 — Modelo I11.

Experimento 4 Desvio
Fracdo molar (% base seca) (Li, Grace etal., Modelo lll relativo
2004) (%)
CO 17.9 11.2 -37.4%
H, 7.3 12.1 65.8%
CH,4 3.2 4.8 50.0%
CcoO, 16.3 11.9 -27.0%
N, 55.4 60.0 8.3%

PCI (MJ/kg) 4.6 4.6 0.0%




Tabela 6.12: Resultados para o Experimento 5 — Modelo I11.
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Experimento 5 Desvio
Fracdo molar (% base seca) (Li, Grace etal., Modelo lll relativo

2004) (%)

CO 10.0 10.0 0.0%
H, 5.9 5.8 -1.7%
CH, 1.2 2.8 133.3%
CO, 18.3 12.4 -32.2%
N, 64.6 69.0 6.8%
PCI (MJ/kg) 2.5 2.9 18.1%

Observa-se nas Tabela 6.11 e Tabela 6.12 que os valores calculados que

estdo mais distantes do experimental sdo aqueles menos representativos, como

exemplo, pode ser usada a concentracdo de CH4. Apesar dessas disparidades os

resultados servem para validar o Modelo IlI.

Uma avaliacdo mais criteriosa do Modelo Ill pode ser feita com o auxilio da

Figura 6.1, onde é apresentado um gréfico da variacdo das fracdes molares das

espécies em funcéo da razédo de equivaléncia. Pode-se observar que os valores de

CH4, N2 e CO estdo mais proximos dos resultados experimentais, enquanto que o

restante das espécies apresenta-se mais distante. Analisando em um intervalo

menor de variagdo da razdo de equivaléncia, pode-se observar que o modelo

funciona melhor entre os intervalos 0,3 — 0,5, onde todos os valores encontrados

estdo bem préximos dos valores experimentais.
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Figura 6.1: Comparacdo entre os resultados previstos pelo Modelo 111 e resultados
experimentais de (Li, Grace et al., 2004).

Para avaliar a eficacia do Modelo 1l para diferentes tipos de biomassa foram
utilizados dados experimentais de bagaco de cana gasificado em um gasificador
similar ao utilizado por (Li, Grace et al., 2004). Os dados experimentais utilizados
para essa andlise foram extraidos de (Baptista, 1986), os dados operacionais sdo

mostrados na Tabela 6.13.



Tabela 6.13: Resultados de um gasificador de leito fluidizado com bagaco de cana.
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Experimento 6 Experimento 7
Fluxo de biomassa (kg/h) 246.1 226.7
Teor de umidade (%) 9.2 9.2
Fluxo de ar (kg/h) 253.2 261.8

Fonte: (Baptista, 1986)

Os dados da
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Tabela 6.13 foram colocados no modelo e os resultados obtidos sdo

mostrados na Tabela 6.14 e na Tabela 6.15.

Tabela 6.14: Resultados para o Experimento 6 — Modelo I11.

. Experimento 6 Desvio
Fracdo molar (% base seca) ] Modelo Il .
(Baptista, 1986) relativo (%)

CO 18.8 6.4 -66.0%
H, 7.4 5.2 -29.7%
CH, 5.6 6.7 19.6%
CO; 15.2 21.0 38.2%
N, 51.8 60.7 17.2%
0, 1.2 0.0 -100.0%
PCS (MJ/kg) 55 4.1 -25.5%
Gas produzido (kg/h) 487.8 441.4 -9.5%

Tabela 6.15: Resultados para o Experimento 7 — Modelo I11.

B Experimento 7 Desvio
Frac&o molar (% base seca) ] Modelo 3 .
(Baptista, 1986) relativo (%)

CO 19.1 7.1 -62.8%
H, 5.9 5.1 -13.6%
CH, 5.1 5.8 13.7%
CO, 15.3 20.2 32.0%
N> 53.5 61.8 15.5%
O, 1.1 0.0 -100.0%
PCS (MJ/kg) 5.2 3.9 -25.0%
Gas produzido (kg/h) 477.5 438.1 -8.3%

O Modelo Il ndo mostrou bons resultados para um diferente tipo de
biomassa, pode-se facilmente observar que os resultados obtidos na Tabela 6.14 e
na Tabela 6.15 sdo piores que os resultados mostrados nas Tabela 6.11 e Tabela
6.12. Por outro lado esses resultados sdo melhores que os resultados calculados

com a utilizacdo do modelo de puro equilibrio mostrado na
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Tabela 6.9.

6.2 Avaliacdo energética e exergética

Para esta analise foi utilizado o Modelo Il considerando a gasificacado de
bagaco de cana segundo os dados fornecidos por (Baptista, 1986). Esta analise de
performance pode ser verificada na Figura 6.2.
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Figura 6.2: Eficiéncias energética e exergética para gasificacao de bagaco de cana.

Observa-se que o comportamento das curvas referentes as Eqs. (4.28) e
(4.30) sédo idénticos, assim como o comportamento das curvas referentes as Egs.
(4.29) e (4.31). Isso de deve ao fato de que a exergia do meio gasificante é
negligenciavel (ex.: se o ar é usado em condi¢cbes atmosféricas, ambas exergias
quimica e termomecanica sdo zero), consequentemente esses valores serao

retirados das equacdes e elas ficardo idénticas. Os comportamentos dessas
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equacOes se tornam ainda mais peculiar quando se tem um alto nivel de conversao
do carvao (g maior que 0,5). Isto acontece porque para esses valores de razdo de
equivaléncia as Egs. (4.28) - (4.31) passam a comportar-se préximo de uma razao
entre a exergia do gas produzido e a exergia da biomassa seca, devido os valores
da exergia do meio gasificante e do carbono nao convertido ficarem muito pequenas
comparados as outras parcelas de exergia.

Pode ser observado na

Figura 6.2 que 7, e n,, possuem um ponto maximo, podendo ser concluido

gue existe uma solugédo de compromisso entre o grau de conversao da biomassa e a
quantidade de exergia nos gases produzidos. Com isso conclui-se que o ponto de
maior eficiéncia situa-se num intervalo de razdo de equivaléncia entre 0,15 — 0,30.
Em (Prins e Ptasinski, 2005) foi encontrado que a razdo de equivaléncia para
fronteira de conversdo do carbono? é igual a 0,255. Este ponto representa o ponto
de maxima eficiéncia do processo. Neste intervalo também sdo encontrados 0s
pontos para valores de concentragdo méaxima de H; (g = 0,15) e CO (g = 0,25)
mostrados na Figura 6.1.

A existéncia deste ponto maximo pode ser relacionada a temperatura do
processo e a conversao do carbono. Para uma razdo de equivaléncia crescente de
0,15 a 0,30, a conversdo do carbono em gas € acelerada (fato que aumenta a
eficiéncia). Para valores menores que 0,15 a quantidade de oxigénio é insuficiente
para um processo de gasificacdo e ocorre praticamente pirélise, consequentemente
o carbono nado é convertido em gases. Ja para razdes de equivaléncia maiores que
0,30 o processo comeca a entrar na fase de transicdo de gasificacdo para
combustdo (g = 0,5 e a um aumento taxa de consumo de carbono e da
temperatura. Isso causa um aumento da destruicdo de exergia devido a producéo de
gases com baixa exergia quimica (CO, e N,) e grandes diferencas de temperatura
entre produtos e reagentes. Consequentemente pode-se dizer que devido a
existéncia desses méaximos valores para eficiéncia existe uma solugdo de

compromisso entre a conversao da biomassa e um aumento da temperatura.

% Para razdes de equivaléncia maiores que a fronteira de conversdo de carbono, todo o
carbono é convertido em gés.
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No trabalho de (Prins, Ptasinski et al., 2003) foi sugerida uma temperatura
de operacédo entre 1100 — 1200K, para atingir maiores eficiéncias em processos de a
gasificacdo a pressdo atmosférica. Essa faixa de esta exatamente entre a faixa de
raz&o e equivaléncia entre 0,15 — 0,30 conforme mostrado na Figura 6.1.

No caso da eficiéncia de gas frio os valores maximos estdo entre os valores
de razao de equivaléncia de 0,25 — 0,35. Isso se deve ao fato de que a eficiéncia de
gas frio esta relacionada ao poder calorifico do gas, e o gas tem um poder calorifico
mais elevado quando todo carbono é convertido e menos gases diluentes (CO;, No,
0O,) estdo presentes nos produtos. Essas afirmacfes podem ser confirmadas na

Figura 6.1.

6.3 Estudo paramétrico

6.3.1 Teor de umidade

Uma das maiores preocupacfes na gasificacdo é o teor de umidade da
biomassa. Se a umidade for muito alta ser4 necesséario muito energia para iniciar o
processo e a energia fornecida pelo processo de combustdo da biomassa no
gasificador ndo sera suficiente. Para iniciar, 0 processo de gasificacdo necessita de
temperaturas superiores a 800 K (Reed e Gauer, 2001).

A

Figura 6.3 mostra a influencia da umidade em um processo de gasificacao
com uma razao de equivaléncia de 0,25. Pode-se observar que com o aumento do
teor de umidade reduz-se a temperatura do processo de gasificagcdo e aumenta-se a

exergia destruida no interior do gasificador. Este fato pode ser explicado por:

e Apesar de mais H, ser formado, mais energia para manter o processo
€ necessaria, e para isso as reacdes exotérmicas sdo favorecidas e
isso promove a formacao de CO, e ndo de gas combustivel;

e Mais agua no processo indica que mais energia sera usada para
vaporiza-la, e menos energia estard disponivel para as reacdes

endotérmicas responsaveis pela producao de H; e CO.

Estas conclusdes podem ser vistas na Figura 6.4.
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Figura 6.3: Influencia da umidade na temperatura e na exergia destruida no processo de

gasificagao.
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Figura 6.4: Influencia da umidade na composic¢éo do gas produzido.

Na Figura 6.4 pode-se observar que com o aumento da umidade a faz com
gue a eficiéncia exergética do sistema segundo a Eq. (4.31) reduza de uma forma
geral, porém o ponto 6timo de operacdo afasta-se suavemente para a direita a
medida que aumenta-se o teor de umidade.

De acordo com as analises anteriores este afastamento do ponto 6timo de
operacéo se deve ao fato da necessidade de mais energia para evaporar a umidade,
ou seja, € necessario aumentar a razao de equivaléncia para favorecer as reacdes
exotérmicas de formacédo de CO, e H,O. As exergias quimicas desses gases sao
menores que a exergia quimica do CO e do H,, consequentemente a exergia total do
gas é reduzida e junto com ela reduz-se a eficiéncia exergética de conversao dada
pela Eq. (4.31).
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6.3.2 Perdas de calor

Fora o aumento da formacdo de H, a influencia das perdas térmicas sédo
similares as perdas devido a umidade. Ela reduz a exergia disponivel no processo,
pondo em risco as reacfes de reducdo e aumenta a destruicdo de exergia

(transferéncia de calor para o meio ambiente).

6.3.3 Pré-aguecimento do ar e/ou da biomassa na entrada do gasificador

Segundo (Prins, Ptasinski et al.,, 2003) o pré-aquecimento do ar e/ou
biomassa reduz a destruicdo de exergia devido o fato de que haveria uma menor
diferenca de temperatura entre os reagentes e o0s produtos. Entretanto, essa
reducao seria pequena comparada a destruicdo de exergia causada pela perdas de
calor e pelo teor de umidade.
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7 COMENTARIOS FINAIS

Apesar da simplicidade dos modelos, os resultados mostrados apresentam
boa concordancia com os resultados experimentais de acordo com sua melhor
adequacao.

Dentre os Il modelos apresentado, o Modelo Il, foi o que apresentou
melhores resultados de predicdo das concentracbes dos gases de gasificadores
downdraft, porém este modelo tem o inconveniente de exigir que a cada rodada seja
necessario definir os valores de CH; e C. Isto torna sua aplicacdo inviavel se a
intencdo é avaliar a performance de gasificador.

O Modelo | ndo apresenta resultados tdo bons da composicdao dos gases
como o Modelo Il, mas apresenta resultado muito melhores para o poder calorifico.
Se a aplicacdo do modelo for para definicdo de potencia energética o modelo um é o
mais indicado. Caso sua aplicacdo seja para avaliacdo da producdo de gases de
sintese, ele apresentard pequena discordancia com o experimental, porém néao
havera o inconveniente de ter que definir a cada rodada a quantidade de CH; e C
formada.

Os resultados do Modelo 1l para as condicbes do gasificador downdraft
apresentaram muita discordancia. Porém o0s resultados apresentados para
gasificadores de leito fluidizados sdo bastante satisfatérios, mesmo quando a
biomassa utilizada ndo é aquela que dera origem as equacgfes empiricas utilizadas
para contabilizar os aspectos cinéticos da gasificacao.

Definitivamente, o Modelo Ill ndo pode ser utilizado para avaliacdo de
gasificadores downdraft, assim como os Modelos | e Il ndo podem ser utilizados para
gasificadores fluidizados.

A analise de performance de um gasificador de leito fluidizado mostra que o
melhor ponto de operacdo do ponto de vista exergético estd entre a razdo de
equivaléncia de 0,15 — 0,30. Isto é facilmente justifichAvel quando se observa que
neste ponto também estdo o ponto de maior concentracdo de H; e CO.
Diferentemente a eficiéncia de gas frio apresenta valores maximos para razdes de
equivaléncia entre os 0,25 - 0,35.

Pela analise de eficiéncia exergética pode ser visto também que para uma

razao de equivaléncia maior que 0,5 a diferenca mostra pelas equacdes € irrisoria,



70
pois a partir desse ponto a quantidade de carbono nao convertido é minima.

Da influencia pode ser concluida que ela € maléfica, pois apesar de
aumentar o teor de hidrogénio produzido ela aumenta mais ainda o teor de didxido
de carbono reduzindo a temperatura e aumentando a exergia destruida. Além disso,
ela exige que mais calor seja hecessario no processo para poder secar a biomassa.

Em suma, os modelos de equilibrio quimico sédo ferramentas simples e

adequadas analises de performance de gasificadores downdraft e de leito fluidizado.
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SUGESTAO PARA TRABALHOS FUTUROS

e Desenvolvimento de equacdes empiricas para contabilizar a
composicao do CH, e do C em gasificadores downdratft;

e Modelagem em 1D de um gasificador de leito fixo considerando as
equacdes de cinética quimica;

e Realizacdo de ensaios experimentais de gasificagdo de biomassa
amazonica e comparacao com os resultados desses modelos;

e Modelo de equilibrio para utilizagdo em gasificadores updratft.
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Tabela 7.1: Equivaléncia entre nomenclatura das equac6es do modelo.

EquacOes no documento

Equacodes no EES

PCI,, = 339Y, + 1030, - 109Y, - 24a

PCI_biomassa = 339*fracdo_C+1030*fracdo_H-109*fracdo_0O-24*umidade_biomassa

_ PCS_biomassa = PCI_biomassa + (Enthalpy(Steam_IAPWS,x=1,P=p0)-
PCS,, = PClL;, +9Yy hlv(25" C) Enthalpy(Steam_IAPWS,x=0,P=p0))*(8.936*fracdo_H/100+umidade biomassa/100)
h_0 biomassa = PCS_biomassa - (327.63*fracdo_C + 1417.94*fragdo_H +

hy = PCSy, - (327.63Y, + 1417.94Y, + 158.67a)

158.67*umidade_biomassa)

b_quimica_biomassa=(PCl_biomassa+umidade_biomassa/100*(Enthalpy (Steam_IAPWS,
x=1,P=p0)-Enthalpy(Steam_IAPWS,x=0,P=p0)))*BETA+ umidade_biomassa /100*50

Gy = aPCl,,
10414 + 0,007 2L — 0.3328 2|1 + 0,037 &
C c c
a = O
1— 10,4021~
c

BETA=(1.0414+0.0177*(y_biomassa)-0.3328*(x_biomassa)*(1+0.0537*(y_biomassa)))/(1-
0.4021*(x_biomassa))

e :(@—@70)—T0(@—§70)

b_fis[2] = h[2] - h_0[2] - (TO+273.15)*(s[2] - s_0[2])

gch — ZX],EjCh + RTDZXJ ln<Xj)
j J

b|00_H2 = (0.5*R*(T0+273.15)*In(y|00_02) - (-228572) + R*(T0+273.15)*In(1/y|00_H20))

0 —
AGCH4 = 108,417 — 88635

G|0_CH4 = -88635 + 108.41*(T[4]+273.15)

py = AG? + RT]n(Xj)

mu_CH4 = G|0_CH4 + R*(T[4]+273.15)*In((y_CH4[4]*p[4])/p0)

N
Hy + kZ)\knjk =0
=1

mu_CH4 + lambda_C + 4*lambda_H =0

€. T €pq

nr = - B X ]
€ + Cair + €y + €m

ETA_exergético = (m[4]*b[4] - m[2]*b[2] - m[3]*b[3])/(m[1]*b[1]+m[5]*b[5])
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1ok
T

J

Qj - Wov + Zmiei - Zmeee

_Ed

=0

m[1]*b[1] + m[2]*b[2] + m[3]*b[3] =

m[4]*b[4] - m[5]*b[5] + |_gaseificador

Qov

WCV +Zm

+—+gz

}:m

+—+g

=0
m[1]*h[1] + m[2]*h[2] + m[3]*h([3] =

m[4]*h[4] + m[5]*h[5]
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ANEXO I

e Cadigo fonte dos modelos implementados no EES.

"DECLARACAO DE CONSTANTES E CONDICOES CONHECIDAS"
"Massas Molares das Espécies"

MM_C=12.011

MM_0=15.9994

MM_H=1.0079

MM_N=14.005

"Massas Molares dos Componentes"
MM_CO2=MM_C+2*MM_O
MM_CO=MM_C+MM_O
MM_02=2*MM_O

MM_H2=2*MM_H
MM_H20=2*MM_H+MM_O
MM_N2=2*MM_N
MM_CH4=MM_C+4*MM_H

"Constante Universal dos Gases"
R = 8.314 [kJ/kmol-K]

"Ambiente de Referéncia"

p0 = 1.01325 [bar]

TO =25 [C]

"ICondi¢bes a serem inputadas pelo usuario”

{y_0O2_seco = 0.209889

y_CO2_seco = 0.000305

y_N2_seco = 0.789806

umidade_relativa = 0.6}

"IDeterminacéo da composicao do ambiente de referéncia”

umidade_relativa = y|00_H20*p0/P_SAT(Steam_IAPWS, T=TO0)

y|00_02 =y 02 seco*(1-y|00_H20)

y|00_CO2 =y CO2_seco*(1-y|00_H20)

y|[00_N2 =1 -y|00_0O2 - y|00_CO2 - y|00_H20

"IMassa molar"
MM_ar=y|00_O2*MM_02+y|00_N2*MM_N2+y|00_CO2*MM_CO2+y|00_H20*MM_H20
"IExergias Quimicas - Componentes presentes no meio de referéncia"

b|00_02 = R*(T0+273.15 [K])*In(1/y|00_02)

b|00_CO2 = R*(T0+273.15 [K])*In(1/y|00_CO2)

b|00_H20 = R*(T0+273.15)*In(1/y|00_H20)

b|00_N2 = R*(T0+273.15)*In(1/y|00_N2)

"IExergias Quimicas - Demais Componentes"

b|00_CH4 = (4*R*(T0+273.15)*In(y|00_02) - (-394359 - 2*228572 - (-50460)) +
R*(T0+273.15)*In(1/y|00_CO2) + 2*R*(T0+273.15)*In(1/y|00_H20))

b|00_H2 = (0.5*R*(T0+273.15)*In(y|00_0O2) - (-228572) + R*(T0+273.15)*In(1/y|00_H20))
b|00_CO = (0.5*R*(T0+273.15)*In(y|00_02) - (-394359 - (-137169)) + R*(T0+273.15)*In(1/y|00_C0O2))
b|00_C = (R*(T0+273.15)*In(y|00_0O2) - (-394359) + R*(T0+273.15)*In(1/y|00_C0O2))

"Dados para o biomassa"

"IComposicao do biomassa - inputada pelo usuario”
"IAnalise Elementar (base seca)"
{fragdo_massica_C = 47.7

fracdo_massica_ H=5.8

fracdo_massica_O = 46.5

umidade_biomassa = 15}



"IBase de trabalho”

fracdo C = fracdo_massica_C*(1-umidade_biomassa/100)
fracdo H = fragcdo_massica_H*(1-umidade_biomassa/100)
fracdo_O = fracdo_massica_O*(1-umidade_bhiomassa/100)
"IPCI| e PCS biomassa umida"

PCI_biomassa = 339*fracdo_C+1030*fracdo_H-109*fracdo_0O-24*umidade_biomassa

PCS_biomassa = PCI_biomassa + (Enthalpy(Steam_IAPWS, x=1,P=p0)-

Enthalpy(Steam_IAPWS,x=0,P=p0))*(8.936*fracdo_H/100+umidade_biomassa/100)

"IComposicdo Molar"
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fracdo_molar_C = (fragdo_massica_C/MM_C)/(fracdo_massica_C/MM_C + fracdo_massica_ H/MM_H

+ fracdo_massica_O/MM_O)

fracdo_molar_H = (fragdo_massica_H/MM_H)/(fracdo_massica_C/MM_C + fracdo_massica_H/MM_H

+ fracdo_massica_O/MM_0O)

fracdo_molar_O = (fracdo_massica_ O/MM_0O)/(fracdo_massica_C/MM_C + fracdo_massica H/MM_H

+ fracdo_massica_O/MM_0O)

"IFérmula minima do biomassa - CHyOx"

y_biomassa = fracdo_molar_H/fracdo_molar_C

X_biomassa = fracdo_molar_O/fracdo_molar_C

"Massa Molar (base seca)"
MM_biomassa_seca=MM_C+y_biomassa*MM_H+x_biomassa*MM_O
"ICombust&o da biomassa"

{ICHyOx +a 02 ---> b CO2 +c H20}

b=1

c=y_biomassa/2

a=(2*b+c-x_biomassa)/2

PHI_gaseificacdo=AC_molar/AC_estequiométrico
AC_estequiométrico=(1+y_biomassa/4-
X_biomassa/2)*(1+y|00_N2/y|00_02+y|00_CO2/y|00_02+y|00_H20/y|00_02)
AC_referéncia=((32+3.7628)*(1+y_biomassa/4-
x_biomassa/2))/((MM_C+MM_H*y_biomassa+MM_O*x_biomassa)
"IEntalpia de Formac&o"

h_0_biomassa = PCS_biomassa - (327.63*fracdo_C + 1417.94*fracdo_H +
158.67*umidade_biomassa)

"IExergia Quimica"

BETA=(1.0414+0.0177*(y_biomassa)-0.3328*(x_biomassa)*(1+0.0537*(y_biomassa)))/(1-

0.4021*(x_biomassa))

b_quimica_biomassa = (PCI_biomassa +
umidade_biomassa/100*(Enthalpy(Steam_IAPWS,x=1,P=p0)-
Enthalpy(Steam_IAPWS,x=0,P=p0)))*BETA + umidade_biomassa/100*50

"Razao de equivaléncia - inputada pelo usuario"
{PHI_gaseificacdo = 0.30}

"INICIO DO MODELO"

"Fluxo 1 - Biomassa"

"IVaz&o"

{m[1] = 1}

"IPropriedades Termodinamicas"

h[1] = h_0_biomassa

b[1] = b_quimica_biomassa

"IFormacéo do vetor de elementos"

n_CJ[1] = (1-umidade_biomassa/100)*m[1]/MM_biomassa_seca

n_H[1] = y_biomassa*(1-umidade_biomassa/100)*m[1]/MM_biomassa_seca +
2*umidade_biomassa/100*m[1]/MM_H20

n_OJ[1] = x_biomassa*(1-umidade_biomassa/100)*m[1]/MM_biomassa_seca +
umidade_biomassa/100*m[1]/MM_H20

"Fluxo 2 - Ar"
"IVazao"
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n[2] = (m[1]*(1-umidade_biomassa/100)/MM_biomassa_seca)*AC_molar

m[2] = n[2]*MM_ar

"IComposicao"

y_02[2] = y|00_0O2

y_CO2[2] =y|00_CO2

y_H20[2] = y|00_H20

y_N2[2] = y|00_N2

"IPropriedades Termodinamicas"

{T[2] =TO

p[2] = pO}

{Entalpia}

h_O2[2]=ENTHALPY(02,T=T[2])

h_CO2[2]=ENTHALPY(CO2,T=T[2])

h_H20[2]=ENTHALPY(H20,T=T[2])

h_N2[2]=ENTHALPY(N2,T=T[2])

h[2]*MM_ar=y_02[2]*h_O2[2*MM_02+y N2[2]*h_N2[2]*MM_N2+y CO2[2]*h_CO2[2]*MM_CO2+y
H20[2]*h_H20[2]*MM_H20

{Entalpia de Referéncia}

h_02_0[2]=ENTHALPY(02,T=T0)

h_CO2_0[2]=ENTHALPY(CO2,T=TO0)

h_H20_0[2]=ENTHALPY(H20,T=TO0)

h_N2_0[2]=ENTHALPY(N2,T=TO)
h_O[2]*MM_ar=y_02[2]*h_02_0[2]*MM_02+y_N2[2]*h_N2_0[2]*MM_N2+y_CO2[2]*h_CO2_0[2]*MM
_CO2+y_H20[2]*h_H20_0[2]*MM_H20

{Entropia}

s_02[2]=ENTROPY(02,T=T[2], p=p[2]*y_0O2[2])

s_CO2[2]=ENTROPY(CO2,T=T[2], p=p[2]*y_CO2[2])

s_H20[2]=ENTROPY(H20,T=T[2], p=p[2]*y_H20[2])

s_N2[2]=ENTROPY(N2,T=T[2], p=p[2]*y_N2[2])

s[2*MM_ar=y_02[2]*s_O2[2]*MM_02+y N2[2]*s_N2[2]*MM_N2+y CO2[2]*s_CO2[2]*MM_CO2+y H
20[2]*s_H20[2]*MM_H20

{Entropia de Referéncia}

s_02_0[2]=ENTROPY(02,T=TO, p=p0*y_02[2])

s_CO2_0[2]=ENTROPY(CO2,T=TO, p=p0*y_CO2[2])

s_H20_O0[2]=ENTROPY(H20,T=TO0, p=p0*y_H20[2])

s_N2_0[2]=ENTROPY(N2,T=TO, p=p0*y_N2[2])
s_O[2]*MM_ar=y_02[2]*s_02_0[2]*MM_02+y_N2[2]*s_N2_0[2]*MM_N2+y_CO2[2]*s_CO2_0[2]*MM_
CO2+y_H20[2]*s_H20_0[2]*MM_H20

{Exergia}

b_fis[2] = h[2] - h_0[2] - (TO+273.15)*(s[2] - s_0[2])

b_qui[2] = (y_O2[2]*b|00_0O2 +y_CO2[2]*b|00_CO2 +y_H20[2]*b|00_H20 +y_N2[2]*b|00_N2 +
R*(T0+273.15)*(y_O2[2]*In(y_0O2[2]) + y_CO2[2]*In(y_CO2[2]) + y_H20O[2]*In(y_H20[2]) +
y_N2[2]*In(y_N2[2])))/MM_ar

b[2] = b_fis[2] + b_qui[2]

"IFormacéao do vetor de elementos”

n_C[2] = n[2]*y_CO02[2]

n_H[2] = n[2]*(2*y_H20[2])

n_0O[2] = n[2]*(2*y_CO2[2] + 2*y_02[2] + y_H20[2])

n_N2[2] = y|00_N2*n[2]

"Fluxo 3 - Vapor"

"IVazao"

{VC_molar = 0.0}

n[3] = (m[1]*(1-umidade_biomassa/100)/MM_biomassa_seca)*VC_molar
m[3] = n[3]*MM_H20

"IPropriedades Termodinamicas"

{T[3] = 450

p[3] = 40}

{Entalpia}
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h[3] = -241826/MM_H20 + (ENTHALPY(Steam_IAPWS, p = p[3], T = T[3]) -
ENTHALPY(Steam_IAPWS, p = p0, T = T0))

{Exergia}

b[3] = (ENTHALPY(Steam_IAPWS, p = p[3], T = T[3]) - ENTHALPY(Steam_IAPWS, p =
y|00_H20*p0, T = TO)) + (T0+273.15)*(ENTROPY(Steam_IAPWS, p = p[3], T = T[3]) -
ENTROPY(Steam_IAPWS, p = y|00_H20*p0, T = T0))

"IFormacao do vetpr de elementos”

n_C[3]=0

n_HI[3] = 2*n[3]

n_OJ[3] = n[3]

"Fluxo 4 - Gas Produzido"

"IVaz&o"
n[4]=n_CH4[4]+n_CO[4]+n_H2[4]+n_N2[4]+n_H20[4]+n_CO2[4]
m[4]=n[4]*"MM_GP

"IComposicao"

y_CO2[4]=n_CO2[4]/n[4]

y_CO[4]=n_COJ[4]/n[4]

y_H2[4]=n_H2[4]/n[4]

y_H20[4]=n_H20[4]/n[4]

y_N2[4]=n_N2[4]/n[4]

y_CHA4[4]=n_CHA4[4]/n[4]
MM_GP=y_NZ2[4]*MM_N2+y_ CO2[4]*MM_CO2+y H20[4]*MM_H20+y_CO[4]*MM_CO+y_CH4[4]*"M
M_CH4+y H2[4]*MM_H2

"IPropriedades Termodinamicas"

p[4] = p[2]

{Entalpia}

h_CO[4]=ENTHALPY(CO,T=T[4])

h_CO2[4]=ENTHALPY(CO2,T=T[4])

h_CH4[4]=ENTHALPY(CH4,T=T[4])

h_H2[4]=ENTHALPY(H2,T=T[4])

h_H20O[4]=ENTHALPY(H20,T=T[4])

h_N2[4]=ENTHALPY(N2,T=T[4])

h[41*MM_GP=y_N2[4]*h_N2[4]*MM_N2+y CO2[4]*h_CO2[4]*MM_CO2+y_H20[4]*h_H20[4]*MM_H2
O+y_COJ[4]*h_CO[4]1*MM_CO+y_CHA4[4]*h_CHA4[4]*MM_CH4+y H2[4]*h_H2[4]*MM_H2

{Entalpia de Referéncia}

h_CO_O[4]=ENTHALPY(CO,T=T0)

h_CO2_0[4]=ENTHALPY(CO2,T=T0)

h_CH4_0[4]=ENTHALPY(CH4,T=TO0)

h_H2_0[4]=ENTHALPY(H2,T=TO0)

h_H20_0[4]=ENTHALPY(H20,T=TO0)

h_N2_0[4]=ENTHALPY(N2,T=TO0)
h_O[4]*MM_GP=y_N2[4]*h_N2_0[4]*MM_N2+y_CO2[4]*h_CO2_0[4]*MM_CO2+y_ H20[4]*h_H20_0[4
J*MM_H20+y_COJ[4]*h_CO_0[4]*MM_CO+y_CH4[4]*h_CH4_0[4]*MM_CH4+y_H2[4]*h_H2_0[4]*"MM_
H2

{Entropia}

s_CO[4]=ENTROPY(CO,T=T[4], p=p[4]*y_CO[4])

s_CO2[4]=ENTROPY(CO2,T=T[4], p=p[4]*y_CO2[4])

s _CHA4[4]=ENTROPY(CH4,T=T[4], p=p[4]*y_CH4[4])

s _H2[4]=ENTROPY(H2,T=T[4], p=p[4]*y_H2[4])

s _H2O[4]=ENTROPY(H20,T=T[4], p=p[4]*y_H20[4])

s_N2[4]=ENTROPY(N2,T=T[4], p=p[4]*y_N2[4])

s[4]*MM_GP=y_N2[4]*s_N2[4]*MM_N2+y CO2[4]*s_CO2[4]*MM_CO2+y H2O[4]*s_H2O[4]*MM_H2
O+y_COJ[4]*s_CO[4]*MM_CO+y_CH4[4]*s_CH4[4]*MM_CH4+y_H2[4]*s_H2[4]*"MM_H2

{Entropia de Referéncia}



s_CO_0[4]=ENTROPY(CO,T=T[4], p=p0*y_CO[4])
s_CO2_0[4]=ENTROPY(CO2,T=T[4], p=p0*y_CO2[4])
S_CH4_O[4]=ENTROPY(CH4,T=T[4], p=p0*y_CH4[4])
s_H2_0[4]=ENTROPY(H2,T=T[4], p=p0*y_H2[4])
s_H20_0[4]=ENTROPY(H20,T=T[4], p=p0*y_H20[4])
s_N2_0[4]=ENTROPY(N2,T=T[4], p=p0*y_N2[4])
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s_O[41*MM_GP=y_N2[4]*s_N2_0[4]*MM_N2+y_CO2[4]*s_CO2_0[4]*MM_CO2+y_H20[4]*s_H20_0[4
*MM_H20+y_CO[4]*s_CO_0[4]*MM_CO+y_CH4[4]*s_CH4_0[4]*MM_CH4+y_H2[4]*s_H2_0[4]*MM_

H2

{Exergia}
b_fis[4] = h[4] - h_0[4] - (TO+273.15)*(s[4]-s_0[4])

b_qui[4] = (y_CO[4]*b|00_CO +y_CO2[4]*b|00_CO2 +y CH4[4]*b|00_CH4 +y H20[4]*b|00_H20 +

y_H2[4]*b|00_H2 +y_N2[4]*b|00_N2 + R*(T0+273.15)*(y_CO[4]*In(y_CO[4]) +

y_CO2[4]*In(y_CO2[4]) + y_CHA4[4]*In(y_CHA4[4]) + y_H20[4]*In(y_H20I[4]) + y_H2[4]*In(y_H2[4]) +

y_N2[4]*In(y_N2[4])))/MM_GP

b[4] = b_fis[4] + b_qui[4]

"IFormacgéo do vetor de elementos"
n_C[4]=n_CO2[4]+n_CHA4[4]+n_COJ[4]
n_H[4]=2*n_H20[4]+2*n_H2[4]+4*n_CH4[4]
n_O[4]=2*n_CO2[4]+n_H20[4]+n_CO[4]

"Fluxo 5 - Carbono néo-convertido”

"IVazao"

{fracdo_n&o_convertida = 0.02}

n[5] = (m[1]*(1-umidade_biomassa/100)/MM_biomassa_seca)*fracdo_n&o_convertida

m[5] = n[5]*MM_C

"IPropriedades Termodinadmicas"

T[5] = T[4]

h[5] = (4.03*(T[5]-TO)+1.14e-3*((T[5]+273.15)"2-(T0+273.15)"2)/2+2.04e-5*(1/(T[5]+273.15)-
1/(T0+273.15)))*4.18/MM_C

b[5] = b|00_C/MM_C

"IFormacéo do vetor de elementos”
n_C[5] = n[5]

n_H[5]=0

n_O[5]=0

"Modelo de Equilibrio propriamente dito"
"Equacdes de equilibrio"

"IMetano”

{G|0_CH4 = -88635 + 108.41*(T[4]+273.15)

mu_CH4 = G|0_CH4 + R*(T[4]+273.15)*In((y_CH4[4]*p[4])/p0)

mu_CH4 + lambda_C + 4*lambda_H = 0}

"IDioxido de Carbono"

G|0_C0O2 =-393673 - 3.14*(T[4]+273.15) + 0.89e-3*(T[4]+273.15)"2 - 320.51/(T[4]+273.15)"2
mu_CO2 = G|0_CO2 + R*(T[4]+273.15)*In((y_CO2[4]*p[4])/p0)

mu_CO2 + lambda_C + 2*lambda_0=0

"IMonéxido de Carbono"

G|0_CO =-109370 - 93.41*%(T[4]+273.15) + 2.57e-3*(T[4]+273.15)"2 - 318.62/(T[4]+273.15)"2
mu_CO = G|0_CO + R*(T[4]+273.15)*In((y_CO[4]*p[4])/p0)

mu_CO + lambda_C + lambda_ O =0

"IVapor"

G|0_H20 =-244978 + 50.12*(T[4]+273.15) + 2.32e-3*(T[4]+273.15)"2 - 319.49/(T[4]+273.15)"2
mu_H20 = G|0_H20 + R*(T[4]+273.15)*In((y_H20[4]*p[4])/p0)

mu_H20 + 2*lambda_H + lambda_O =0

"IHidrogénio"

G|0_H2=0



mu_H2 = G|0_H2 + R*(T[4]+273.15)*In((y_H2[4]*p[4])/p0)
mu_H2 + 2*lambda_ H=0

"Balanco de elementos"

n_C[1]+n_C[2] + n_C[3] =n_C[4] + n_CJ5]
n_H[1] + n_H[2] + n_H[3] = n_H[4] + n_H[5]
n_O[1] + n_O[2] + n_O[3] = n_OJ[4] + n_0OJ5]
n_N2[2] = n_N2[4]

"Balanco de Energia"

"m[1]*h[1] + m[2]*h[2] + m[3]*h[3] = m[4]*h[4] + m[5]*h[5]"

"Balanco de exergia"

m[1]*b[1] + m[2]*b[2] + m[3]*b[3] = m[4]*b[4] + m[5]*b[5] + |_gaseificador
ETA_exergético = (m[4]*b[4] - m[2]*b[2] - m[3]*b[3])/(m[1]*b[1]-m[5]*b[5])
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