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Resumo

NASCIMENTO, F. R. M. (2015), Modelagem de equilibrio de um gaseificador co-corrente
de dois estéagios utilizando diferentes fluidos de gaseificacdo, Itajubd, 182 p. Dissertacdo de
Mestrado (Conversdo de Energia) — Instituto de Engenharia Mecénica, Universidade Federal

de Itajuba.

O presente trabalho realiza uma analise da gaseificacdo em leito fixo co-corrente
utilizando misturas de ar vapor e oxigénio. Um modelo de equilibrio foi desenvolvido
em Scilab® para simular as mais diversas condi¢des de misturas de ar vapor e
oxigénio como meio gaseificante e 0 modelo matematico foi validado através de uma
série de ensaios experimentais realizados nas instalagbes do NEST — Nucleo de
Exceléncia em Geragdo Termelétrica e Distribuida da Universidade Federal de Itajuba
em gaseificador co-corrente de leito fixo de dupla entrada, sendo uma delas
alimentada por ar e outra por vapor saturado. A influéncia da composi¢édo das misturas
de ar, vapor e oxigénio através da relacdo vapor biomassa (SB), razdo de equivaléncia
(ER) e o teor de oxigénio (OP) sdo analisadas para determinar as melhores condicdes
de operacdo na obtencdo da qualidade do gas de sintese desejado seja para a produgéo
de hidrogénio, de biocombustiveis ou como combustivel para a queima direta ou em
MCI ou turbinas a gas com a finalidade de producéo de energia elétrica. O modelo
mostra que existe uma faixa 6tima de teor de oxigénio e de vapor no meio gaseificante
que permite ao usuario definir as melhores condi¢cbes de operacdo para a qualidade do

gas desejado conforme a aplicacdo requerida.

Palavras-chave: Gaseificagéo, leito fixo, co-corrente, modelagem matematica,

equilibrio, misturas, vapor, oxigénio.



Abstract

NASCIMENTO, F.R.M. (2015), Equilibrium modeling of a two stage downdraft gasifier
using different gasification fluids, Itajuba, 182 p. Master Thesis (Energy Conversion) -

Institute of Mechanical Engineering, Federal University of Itajuba.

A mathematical model to investigate the performance of a two stage fixed bed downdraft
gasifier operating with air, steam and oxygen mixtures as gasifying fluid has been
developed. The various conditions of mixtures for a double stage fluid entry, one of them fed
by air or rich oxygen mixture and another by saturated steam have been performed. The
model has been validated through a series of experimental tests performed by NEST — The
Excellence Group in Thermal and Distributed Generation of the Federal University of Itajuba.
Influence of mixtures are analyzed through the Steam to Biomass (SB), Equivalence Ratio
(ER) and the Oxygen Purity (OP) parameters in order to predict the best operating conditions
to obtain adequate output gas quality, once is a key parameter for subsequent gas processing
in the synthesis of biofuels, heat and electricity generation. Results show that there is an
optimal combination in the steam and oxygen content of the gasifying fluid which allows the
user find the best conditions to design and operate the equipment according to the desired

application.

Keywords: Gasification, fixed bed, co-current, mathematical modeling, equilibrium,

mixtures, steam, oxygen.
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Capitulo 1

INTRODUCAO E JUSTIFICATIVA

Muito tem se falado a respeito dos impactos das mudangas climéaticas e do
aquecimento global e dos impactos na economia nos dias de hoje e nos préximos anos, bem
como sobre a questdo da escassez de petréleo prevista para ocorrer em um futuro préximo.

De acordo com o Banco mundial Sustainable Energy for All (2014): “Mais de 1,2
bilhdo de pessoas no planeta ndo tem acesso a eletricidade e outros 2,8 bilhGes de pessoas
recorrem a combustiveis solidos para cozinhar, que resultou em morte prematura de milhares
de pessoas no ano de 2010, devido a poluicdo do ar gerada dentro das residéncias”.

Por outro lado, 0 uso da energia é o maior contribuinte nas emissdes globais de CO,,
grande parte gerada por paises em desenvolvimento. Além disso, a escassez de agua nos
reservatorios destinados a geracdo hidroelétrica tem forcado alguns paises emergentes como o
Brasil a lancar médo da geracdo térmica e como consequéncia 0 incremento dos custos da
energia e substanciais aumentos na emissdo de CO..

Para mitigar o problema, o Banco Mundial lancou a iniciativa “Sustainable Energy for

All (SE4ALL)”, em que 77 paises sdo signatarios e tem trés objetivos principais:

1. Promover o acesso a eletricidade e eliminar a polui¢cdo no processo de cozimento de
alimentos;

2. Dobrar a participacdo de fontes renovaveis na matriz energética mundial de 18% para
36%;

3. Dobrar a taxa atual de incremento da eficiéncia energética.

Considerando este trés objetivos, é de se esperar que o desenvolvimento da tecnologia

de gaseificacdo da biomassa ird proporcionar um caminho para 0 uso da racional da mesma,
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para a geracao de eletricidade, energia térmica ou a producdo de biocombustiveis com baixo
impacto ambiental, contribuindo assim para a reducéo das emissdes globais de CO,, capaz de

prover o primeiro acesso a eletricidade a muitas comunidades remotas.

1.1 Biomassa

Biomassa pode ser definida como o termo utilizado para qualquer material orgénico
derivado de plantas ou animais. A defini¢do utilizada pela ONU na convencdo de mudangas
climéticas em 2005:

“Material ndo fossilizado e organicamente biodegradavel originario de plantas e
animais e microrganismos. Também deve incluir produtos, subprodutos, residuos e refugos de
agricultura, agroinddstrias e industrias correlatas bem como fracfes organicas biodegradaveis
de residuos industriais e municipais.”. Biomassa é Unica fonte renovavel capaz de prover
combustiveis liquidos, gasosos e sélidos e com o maior potencial de contribuicdo para as
necessidades da sociedade moderna para paises desenvolvidos e em desenvolvimento ao redor

do mundo.

A utilizacdo da biomassa como fonte priméria, pode reduzir a necessidade de transporte de
energia a longas distancias e pode promover a independéncia de combustiveis fosseis a niveis
locais regionais e nacionais, além de quase ndo ter impacto sobre o inventario de CO, no
planeta uma vez que o CO, liberado na combustdo da biomassa foi absorvido em um passado
recente, além do baixo teor de enxofre quando comparada com outros combustiveis fésseis.
De acordo com Pieratti (2011) a biomassa pode ser convertida em energia por via
termoquimica, bioquimica e tambem através de processos fisicos, conforme Bridgwater
(2003). Em termos de conversdo termoquimica, a gaseificacdo tem atraido especial atencdo
em decorréncia de melhores eficiéncias alcancadas quando comparadas com 0S processos
normais de combustdo em termos de poténcia elétrica entregue conforme mostrado no
trabalho realizado de: Itai et al. (2014).
Conforme Bocci et al. (2014), biomassa € o quarto recurso mundial de energia (na
sequéncia de petrdleo, carvado e gas natural), mas o uso de energia de substancias organicas é
limitado pela sua baixa densidade energética, a complexidade da cadeia de abastecimento,

muitas vezes em concorréncia com o0s principais usos da matéria organica, como alimentos e
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materiais. Para a selecdo da matéria-prima a ser utilizado em processos de gaseificacdo, o
primeiro critério a ser considerado é a disponibilidade da biomassa numa escala significativa
(t/ano). Em todos os processos de conversao de energia, por causa das necessidades de
energia em termos de eficiéncia e densidade de poténcia, combustiveis com um PCI alto sdo

favoritos. Neste contexto, a biomassa com umidade mais baixa é preferivel.

1.1.1 Composicao da Biomassa

Os principais compostos quimicos constituintes da biomassa sdo celulose,
hemicelulose e lignina, sendo que os dois primeiros constituem as paredes celulares nas fibras
de biomassa e séo caracterizadas quimicamente como sendo moléculas de glicose de alto peso
molecular. Ja a lignina € considerada como sendo o elemento de unido, responsavel por
manter as fibras celuldsicas unidas sendo que a proporcao é de lignina 40% e celulose 60%.

De acordo com Jenkins et al. (1998), a fotossintese resulta na producéo de hidratos de
carbono estruturais e ndo estruturais que compreendem os tecidos vegetais. Os componentes
de biomassa incluem além da celulose, hemicelulose e lignina, lipideos, proteinas, acucares
simples, amido, &gua, cinzas, hidratos de carbono e outros compostos. As concentragdes de
cada classe de composto variam dependendo das espécies, tipo de tecido de planta, fase de
crescimento, e condi¢bes de crescimento. Plantas que produzem grandes quantidades de
acucares livres, como cana-de-agucar e sorgo doce, sdo atraentes como matérias-primas para a
fermentagdo, assim como as culturas de amido, como o milho e outros gréos.

Devido a estrutura de hidratos de carbono, a biomassa é altamente oxigenada, no que
diz respeito aos combustiveis fdsseis convencionais incluindo liquidos HC e carvoes.
Normalmente, 30 a 40% em massa da matéria seca da biomassa é oxigénio. O principal
constituinte elementar da biomassa é carbono, fazendo-se de 30 a 60.% de matéria seca
dependendo do teor de cinzas. Do componente organico, o hidrogénio & o terceiro
componente principal, que compreende tipicamente 5-6% de matéria seca. Nitrogénio,
enxofre e cloro, também podem ser encontrados em quantidade, geralmente menos
importantes do que 1% de matéria seca, mas, ocasionalmente, bem acima deste. Estes ultimos
sdo importantes na formacdo de emissdes poluentes e de enxofre e cloro, em certas reacoes
que conduzem & formacdo de depoésitos de cinzas, escorias e corrosdo. O nitrogénio é um

macro nutriente para as plantas, e fundamental para o seu crescimento.
A
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Tabela 2 mostra algumas composi¢cGes das biomassas encontradas na literatura

conforme mostrado a seguir:

Tabela 1 - Composicdes de diferentes tipos de biomassas adaptado de ( Gonzalez 2010)

Tipo de biomassa c Clc_»lmgosif)ﬁo c]c:lcntaré% bill} y Referéncia
Alamo 484 | 59 | 396 | 04 001 | - | . | (Foelnge ;f”ki”"’*
Algodio 428 | 54 | 350 | 14 | 05 - - (Lepori, 1980)
Bagaco de cana 44 80 | 5,35 . 39551038 (001 - | 9,79 (Jenkis, 1990)
Carogo de milho 490 | 54 | 445 | 05 | 0,2 | - - (Demirbas, 2004)
Casca de améndoa 478 | 6,0 | 41,5 | 1,1 | 0,06 | 0,1 - (Demirbas, 2004)
Casca de arroz 40,96 | 430 | 3586 | 0,40 | 0,02 | - | 18,34 (Jenkis, 1990)
Casca de aveld 52.8 | 56 | 42,6 1.4 (004 - - (Demirbas, 1997)
Casca de coco 48,23 1 523 33,19 (298| 0,12| - |10,25 {Jenkis, 1990)
Casca de girassol 474 | 58 | 41,3 | 1.4 | 0,05 0,1 - (Demirbas, 2004)
Casca de oliva 499 | 6,2 | 42,0 | 1,6 10,0502 - (Demirbas, 2004)
Eucalipto 49,00 | 5,87 | 43,97 | 0,30 | 0,01 | - | 0,72 (Jenkis, 1990)

1.2 GASEIFICACAO

De acordo com Puig-Arnavat, et. al. (2010), a gaseificacdo é definida como sendo a oxidacdo
térmica parcial da biomassa, 0 que resulta numa alta proporcao de produtos gasosos CO,, Hy,
CO, H,0, Ny e outros, pequena gquantidades de carbono sélido, cinzas e compostos de altas
cadeias de carbono (alcatrdo e 6leos). Vapor, ar ou oxigénio ou uma mistura deles é fornecido
para a reagdo como um agente oxidante. O gas produzido pode ser padronizado na sua
qualidade e é mais facil e mais versatil de usar do que a biomassa de origem (por exemplo, ele
pode ser utilizado em motores a gas, turbinas a gas e de energia ou como materia-prima
quimica para a producdo de combustiveis liquidos). O processo de gaseificacdo agrega valor
ao baixo ou mesmo negativo valor de matéria-prima, convertendo-o em combustiveis e

produtos comercializaveis.
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A Figura 1 mostra as diferentes concepcdes de gaseificadores utilizadas e as principais

zonas ao longo do comprimento do gaseificador sdo descritas a seguir:

Comliustivel Combtastivel Gas Combustivel

Oxigénio e Vapor

Combustivel
Gas
Escoria [J L 5
Ar Cinzas -—
Gaseificador Gaseificador Gaseificador de Gaseificador de
Contra Corrente Co-Corrente Leito Fluidizado Fluxo Arrastado
Circulante

Figura 1 — Tipos de Gaseificadores adaptado de Budhathoki (2013)

Secagem: Nesta fase, o teor de humidade da biomassa € reduzido. Tipicamente, o teor de
umidade da biomassa varia entre 5% a 35%. A secagem ocorre a cerca de 100-200 °C com
uma reducéo do teor de biomassa.

Devolatilizacdo (pirdlise): Isto é, essencialmente, a decomposi¢do térmica da biomassa, na
auséncia de oxigénio ou de ar. Neste processo, 0 material volatil na biomassa é reduzido. Isto
resulta na libertacdo de gases de hidrocarbonetos a partir da biomassa, devido ao qual a
biomassa € reduzida a coque. O coque pode condensar em baixa temperatura gerando
alcatrdes liquidos.

Oxidacdo: Esta é uma reacdo entre carbono sélido e oxigénio do meio gaseificante, o que
resulta na formacdo de CO,. O hidrogénio presente na biomassa também é oxidado gerando
agua. Uma grande quantidade de calor ¢ libertada com a oxidacdo de carbono e hidrogénio. Se
0 oXigénio esta presente em quantidades menores que a estequiométrica, a oxidacao parcial de
carbono ocorre, resultando na geragdo de mondxido de carbono.

Reducéo: Na presenca de oxigénio, varias reacfes de redugdo ocorrem na faixa de 800-1000

°C. Estas reagdes sao na sua maioria endotérmicas.
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A Figura 2 representa de forma esquematica o processo de gaseificacéo:

I -~
Alcatrdo Alcatrao

:" Carvao 1-’ : Ginzas

Figura 2- Apresentagdo esquematica do processo de gaseificacdo adaptado de Pieratti (2011).

Segundo Kumar et. al. (2009) produtos gasosos podem ser convertidos em
biocombustiveis e produtos quimicos, tais como os combustiveis de Fischer-Tropsch:
gasolina, hidrogénio, éter dimetilico, etanol, metanol, e alcoois.

Muitas sdo as concepgdes de plantas de gaseificacdo e algumas se destacam como € o
caso da planta piloto da DTU (Universidade Técnica da Dinamarca) conforme descrito por
Ahrenfeldt et al. (2013), onde o Grupo de Gaseificacdo (BGG) da vem trabalhando com
pesquisa e desenvolvimento de gaseificacdo em leitos fixos desde 1989. Tal como mostrado
na Figura 3, o processo de duas fases € caracterizado pela ocorréncia da pirélise e
gaseificacdo em reatores separados com uma zona intermediaria de alta temperatura para
craqueamento do alcatrdo. Isso permite o controle das temperaturas do processo, resultando
em baixa concentracdo de alcatrdo no gas produzido. A unidade de gaseificacdo de nome
"Viking" € uma planta de pequena escala com uma poténcia térmica nominal de 70 kW . A
planta é alimentada por lascas de madeira e esta operando totalmente automatizada e sem
operadores, alimentando o gas produzido em um motor a gas. A planta foi operada por mais

de 4000 h (3500 h com o motor em operacao).
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Figura 3 — Planta de Demonstragdo Viking na Dinamarca adaptado de Ahrenfeldt et al. (2013)

Outra concepgdo que merece destaque € mostrada na Figura 4, onde um novo conceito
de gaseificador descrito no trabalho de Heidenreich and Foscolo (2014) designado por
UNIQUE, consiste em uma integracdo compacta de gaseificacdo de biomassa com sistemas
de tratamento, limpeza e condicionamento de gas quente avaliado em seus diferentes aspectos
técnicos, por meio de um projeto colaborativo Europeu e aplicado em novos
desenvolvimentos. Elementos de filtro cataliticos para particulas e remocao de alcatrdo estdo
diretamente integrados em um gaseificador de leito fluidizado e todo o sistema de
condicionamento do gas é integrado no gaseificador, reduzindo as perdas e o resultado é uma
unidade compacta onde a atividade dos catalisadores é aumentada, mantendo a elevada

eficiéncia térmica de todo o processo de conversao.
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Figura 4 — Conceito do gaseificador Unique com limpeza e condicionamento de gas quente e em um Unico
reator adaptado de Heidenreich and Foscolo (2014).

Uma aplicacdo direta do gas produzido nos processos de gaseificacdo € descrita em
Swain et al. (2011), onde combustiveis liquidos podem ser produzidos através da conversao
de uma mistura de monoxido de carbono e hidrogénio produzido a partir de combustiveis
fésseis, como o gas natural e o carvdo ou biomassa conforme mostrado na Figura 5. Em
1923, Franz Fischer e Hans Tropsch que realizaram a converséao de gas derivado de carvao em
hidrocarbonetos liquidos, o que viria a ser conhecido como sintese Fischer-Tropsch. A chave
para 0 processo sdo catalisadores: substancias que facilitam a uma reacdo quimica, mas nao
sdo consumidos pela reacdo. Um diagrama esquematico do processo global pode ser mostrado

em trés passos com cada passo ter lugar na presenca de um catalisador especifico:
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Figura 5 — Principais etapas na conversdo BTL adaptado de Swain et al. (2011)

O gés produzido pela gaseificacdo da biomassa pode ser convertido em grande nimero
de compostos orgéanicos. O processo consiste em converter uma mistura de CO e H, em
combustiveis liquidos ou hidrocarbonetos, através de catalisador de metal de transicdo é
conhecido sintese de Fisher-Tropsch. Os processos de sintese FT tem flexibilidade de
utilizacdo de matérias-primas (carvdo, biomassa, gas natural) sendo que o combustivel
produzido contém baixo teor de enxofre. A principal desvantagem do processo € a da
polimerizacdo no processo que produz ceras de massa molecular muito elevado, que precisam

ser hidro craqueadas para a producao do biocombustivel conforme mostrado na figura 5.

Gas r?‘ﬁj\

Eletricidade

2 4

| =% Produtos
leves
\

( , * Biocombustiveis

Figura 6 — Esquema de planta integrada BTL adaptado de Swain et al. (2011)

Biomassa
:
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1.3 MODELAGEM MATEMATICA

O processo de gaseificacdo é influenciado de forma significativa por pardmetros tais
como vazao de alimentacdo da biomassa, vazao e tipo de fluido de gaseificacdo, razdo de
equivaléncia, pressdo e temperatura do reator. Alteracbes em qualquer um dos parametros tem
efeito consideravel sobre a composicdo do gas final e, consequentemente, sobre o
desempenho do gaseificador. Além disso, a composicao da matéria-prima e a umidade afetam
diretamente o processo de gaseificacdo. Assim, para encontrar as condicdes ideais para uma
dada concepcdo do reator utilizando uma determinada matéria-prima depende de
determinacdo experimental que exigem um tempo consideravel e 0 consumo de recursos, 0
que torna o processo lento e caro. Sob tais condi¢des, a modelagem matemaética serve como
uma importante ferramenta para estudar o comportamento do gaseificador para aperfeicoar
sua concepcdo e funcionamento evitando muitos testes experimentais. Modelos matematicos
sdo desenvolvidos para fornecer uma boa representacdo dos fenémenos fisicos e quimicos que
ocorrem no interior do reator de um gaseificador. As condigdes fisicas e quimicas em
qualquer ponto no interior do reator variam devido a mudancas dindmicas nas variaveis que
afetam os processos no interior do mesmo. As principais variaveis sao: pressdo, temperatura,
vazdo, densidade e concentracdo de cada espécie. Essas varidveis sdo dinamicas. O modelo
matematico depende deve representar essas variaveis de forma realista. Algumas
simplificacbes sdo geralmente assumidas devido & complexidade dos processos de
gaseificacdo. Assim, a modelagem e simulacdo dos processos ainda € uma area de pesquisa
incipiente.

Um sistema encontra-se em equilibrio  termodinamico quando  encontrar-se
simultaneamente em equilibrio térmico, quimico e mecanico. Os calculos de equilibrio
termodindmico sdo independentes do projeto gaseificador. Em condig¢des de equilibrio
quimico, as reagdes ocorrem em uma condi¢do estavel, quando a entropia do sistema é
maximizada e sua energia livre de Gibbs é minimizada. O equilibrio termodinamico para
gaseificadores de leito fixo na pratica pode ndo ser alcancado. Entretanto, os modelos
baseados em equilibrio termodinamico tém sido amplamente usados por muitos autores e sdo
descritos em Puig-Arnavat, et al.(2010) e no trabalho de Baruah and Baruah (2014), sendo
esta concepcdo utilizada no modelo desenvolvido no presente trabalho.
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Capitulo 2

OBJETIVOS

O objetivo do presente trabalho é investigar e fornecer uma compreensdo dos efeitos

do uso de ar, mistura de ar enriquecida de oxigénio e vapor como agentes de gaseificacdo da

biomassa, uma vez que modelos de equilibrio que compreendem estas misturas séo

incipientes e escassos na literatura, em se tratando de gaseificacdo com misturas.

2.1 Objetivos Gerais

Elaborar e validar um modelo de equilibrio estequiométrico de gaseificacdo de
biomassa que permita pesquisar os efeitos do uso de diferentes tipos de fluidos
de gaseificacdo, compreendendo misturas de ar, vapor e oxigénio.

Desenvolver um modelo matematico para a avaliacdo do desempenho de
gaseificador co-corrente de leito fixo de duplo estadgio operando com misturas
de ar, vapor e oxigénio, que permita servir de ferramenta para avaliar o
comportamento dos principais parametros de saida do processo de
gaseificacdo, a fim de dar suporte ao projeto e desenvolvimento de
gaseificadores, bem como para dar subsidios a escolha dos parametros para a
determinacéo da qualidade do gas para a aplicacdo desejada.

2.2 Objetivos Especificos

Formular o modelo matematico de equilibrio para regime permanente;
Realizar analise de sensibilidade e estudos paramétricos a fim de tirar
conclusdes sobre os efeitos dos principais parametros no desempenho e avaliar

as melhores condicGes de operacao.
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e Fornecer subsidios para obtencdo da qualidade do gas desejado para
combustdo, sintese de biocombustiveis ou geracao de energia.

e Realizar as simulacdes para as principais composices de fluidos de
gaseificacdo possiveis de serem utilizadas, utilizando eucalipto como

biomassa.

2.3 Conteuldo

No capitulo 1, uma introducdo ao tema é realizada com o objetivo de mostrar as
principais vantagens de se utilizar a gaseificacdo da biomassa e os pricipais tipos de
gaseficadores e tecnologias empregadas para tal.

No capitulo 2 sdo apresentados 0s objetivos gerais e especificos e o conteudo do
mesmo.

No capitulo3, uma revisdo bibliogréfica € realizada com enfoque nas mais modernas
tecnologias utilizadas nos processos de gaseificacdo e que compdem o estado da arte do
assunto.

No capitulo 4 sdo apresentadas as equacdes fundamentais das rea¢es quimicas que
ocorrem no gaseificador, 0s pesos moleculares dos componentes e as propriedades
termodinamicas dos mesmos. As equacdes que compdem o modelo de equilibrio
desenvolvido para gaseificagdo com misturas de ar vapor e oxigénio sdo apresentadas e 0
sistema ndo linear de equacdes é apresentado com base no balango de massa dos elementos
quimicos e na equacdo da energia, resultando em um sistema nédo linear de equacgdes que &

resolvido com o uso da funcdo fsolve do Scilab®.

No capitulo 5 inicialmente o modelo é validado com base nos resultados experimentais
obtidos em ensaios realizados por Campoy et al. (2009) e no NEST e sdo apresentados 0s

resultados das simulacdes com ar vapor e oxigénio para diferentes valores de SB, ER e OP
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sendo analisados os resultados e tendéncias das concentragdes dos gases, temperaturas, poder
calorifico e rendimento a frio do gaseificador.
No capitulo 6 sdo apresentadas as conclusdes com base nos resultados obtidos e séo

feitas recomendacdes para continuidade do trabalho e sugestéo de trabalhos futuros.
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Capitulo 3

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Segundo Huynh and Kong (2013), a utilizacdo de ar como agente de gaseificagdo é
mais comum na industria, mas os rendimentos de gas baixo poder calorifico (4-7 MJ / Nm3),
que é adequado para aplicacdes que envolvem geracdo de calor e eletricidade. Por outro lado,
0 uso de vapor e oxigénio como agentes de gaseificacdo aumentam o poder calorifico do gas
(10-18 MJ / Nm3) e a relagdo H, / CO. Uma relacéo elevada de H, / CO é necessaria para a
producéo de combustiveis liquidos através da sintese de Fischer-Tropsch No entanto, os altos
custos de capital para a utilizacdo de aplicacGes de vapor e oxigénio restringem a utilizacao
em escala industrial. Entretanto, combinacfes de misturas de ar, vapor e oxigénio como
fluido de gaseificacdo podem conduzir a obtencdo de gas de maior poder calorifico e na
condicgéo desejada para os processos de transformacéo subsequentes e com custo reduzido em

relagcdo aos processos que utilizam somente vapor ou oxigénio a 100%.

De acordo com Ahmed et al. (2012), em se tratando de conversdo de biomassa em
hidrogénio, existe uma grande variedade de investigacdes relacionadas a tecnologias e
condicdes de operacdo de diferentes tipos de gaseificadores e sistemas de purificacdo de gas,
tipo de biomassa e de agentes gaseificantes.

A grande maioria dos trabalhos de modelagem encontrados na literatura utiliza ar
como fluido de gaseificagdo. Existe um interesse crescente na melhoria da qualidade do gas
produzido, considerando os aspectos ambientais e econdmicos. Assim, a modelagem de
gaseificacdo com misturas de ar, vapor e oxigénio tem ganhado espaco em trabalhos recentes,
com o objetivo de obter combustiveis de elevado teor energético e menor teor de carbono tal
como descrito em Lv et al. (2007).

No entanto, a literatura sobre modelagem de gaseificadores com misturas ainda é muito
escassa e incipiente quando analisada sob a dtica de misturas de ar, vapor e oxigénio. E
interessante observar que a maioria dos modelos de equilibrio encontrados na literatura é
validada com dados experimentais. No presente trabalho, é possivel modelar a gaseificagdo

com ar, vapor e oxigénio para todos os tipos de fluidos de gaseificagcdo a fim de obter os
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parametros que permitam melhorar o projeto e desenvolvimento de gaseificadores para
aplicacdes especificas.

Neste contexto, a simulacdo dos processos de gaseificacdo para a previsdao do
desempenho de operacdo € extremamente importante para 0 projeto e operacdo de
gaseificadores, uma vez que para uma investigacdo extensiva de Vvarios parametros de
operacgdo combinados, exige recursos muitas vezes escassos.

Também ¢é possivel predizer a condicdo de gaseificacdo que ird produzir resultados

conforme a aplicacdo requerida do gas produzido.

3.1 Modelos de Gaseificacao

Os modelos termodindmicos de equilibrio independem do projeto do gaseificador. No
equilibrio quimico, as reacdes quimicas sdo consideradas na condicdo mais estavel, condicao
esta em que a entropia do sistema é maximizada, enquanto que a energia livre de Gibbs é
minimizada. Esta condicdo estavel nem sempre é alcancada, conforme descrito por
Bridgwater (1995). Apesar destas limitacdes, tem sido largamente utilizados na predicdo dos
parametros de saida do gaseificador e sdo fundamentados em algumas premissas. As mais

comuns podem ser relacionadas a seguir e sao utilizadas no presente modelo:

Implicitamente o reator é considerado zero dimensional,

O volume de controle do gaseificador pode ser considerado adiabatico;
Temperatura uniforme na zona de oxidagéo;

Tempo de residéncia longo para atingir o equilibrio;

Mistura homogénea dos reagentes;

Alcatrdo é consumido nas reacdes no interior do gaseificador.

N o a ~ wDd e

O teor de cinzas é considerado no presente modelo.
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Puig-Arnavat, et al.(2010) descreveram e analisaram varios modelos de gaseificagdo
com base em equilibrio termodindmico, cinética e redes neurais artificiais, os modelos
termodinamicos sdo desenvolvidos para ser uma ferramenta Util para comparacgéo preliminar e
para estudos de processos sobre a influéncia dos parametros de gaseificagdo. Os modelos tém
a vantagem de ser independente da concepcdo gaseificador, mas podem n&o fornecer
resultados muito precisos para todos os casos. Os modelos cinéticos sdo computacionalmente
mais intensivos e podem fornecer resultados mais precisos e detalhados.

Em decorréncia das simplificagdes acima, varios autores tem modificado e corrigido
os modelos de equilibrio com a finalidade de melhorar a predicdo dos parametros de saida
como € o caso do trabalho desenvolvido por Jarungthammachote and Dutta (2007) em que 0s
valores das constantes de equilibrio da reagdo de gas d’agua e de Metanacdo do modelo sdo
corrigidos por coeficientes a fim de predizer com melhor precisdo as concentracdes do gas na
saida do gaseificador co-corrente. Dados experimentais de Zainal et al. (2001) e Jayah et al.
(2003) foram utilizados pelo autor para a modificagdo do modelo. Os resultados obtidos pelo
autor ficaram satisfatoriamente préximos dos resultados experimentais apés a modificacdo do
modelo, entretanto o modelo apresentado considera apenas ar como agente gaseificante.

Outro trabalho desenvolvido por Loha, et al. (2011), desenvolve um modelo de
equilibrio para avaliacdo do desempenho de diferentes biomassas em gaseificador de leito
fluidizado utilizando mistura de ar e vapor como agente gaseificante e apresenta dados
experimentais a partir de um gaseificador de bancada desenvolvido e construido para o
propdsito do trabalho. A partir destes dados, é importante ressaltar que o autor também utiliza
a correcdo do modelo através de coeficientes que alteram o valor das constantes de equilibrio,
a fim de obter uma melhor aproximacgdo com os resultados experimentais. Neste estudo, séo
apresentados os comportamentos do acréscimo e decréscimo a concentracdo das espécies no
gés de sintese em funcgdo da variacdo da relagdo vapor biomassa que varia de 0,75 a 2,00. O
modelo apresentado é limitado a gaseificagdo com misturas de ar e vapor e ndo considera

misturas de ar e oxigénio, bem como ar, vapor e oxigénio.

Zainal et al. (2001) desenvolveram um modelo de equilibrio estequiométrico para
gaseificador co-corrente capaz de predizer o comportamento da composicao das espécies de
gases e o poder calorifico, em func¢do do contetdo de umidade inicial da biomassa. Também
apresenta a variagdo do poder calorifico em funcdo da variagdo de temperatura predita de
gaseificacdo. A partir da composicdo da biomassa e dos valores de umidade e poder

calorifico, é possivel obter com boa aproximacao a composicéo do gas e o poder calorifico. O
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modelo entdo pode ser utilizado para qualquer tipo de biomassa, entretanto esta limitado a
gaseificacdo com ar.

Ratnadhariya and Channiwala (2009) desenvolveram um modelo cinético de
gaseificacdo em trés zonas onde a primeira zona do modelo é a zona de secagem e pirolise
juntas, a segunda é a zona de oxidagdo e a terceira de reducdo. Cada zona é formulada com
balanco de massa energia assumindo algumas simplificacbes e é capaz de predizer a
composi¢do do gas em uma faixa extensa de fator de ar (ER), que é a relagdo entre a
quantidade de ar fornecida ao meio gaseificante e a quantidade de ar estequiométrica e prevé a
temperatura média de cada zona e a maxima temperatura de oxidacdo e fornece dados
interessantes para o projeto de gaseificadores. O modelo pode ser utilizado para todos os tipos
de biomassa em uma faixa extensa de ER. Também considera apenas gaseificagdo com ar.

Giltrap e Barnes (2003) desenvolveram um modelo com base nas equacdes
desenvolvidas por Wang e Kinoshita (1993) para gaseificador co-corrente em operacdo em
regime permanente e é desenvolvida com base em valores previamente publicados para a
cinética de reacdo na zona de reducdo. O modelo prediz a composi¢do do gas produzido
semelhante a encontrada experimentalmente, embora o0 modelo superestime a concentracdo de
metano. A precisdo do modelo é limitada pela disponibilidade de dados sobre as condicdes
iniciais no topo da zona de reducao.

Sheth e Babu (2009) modificaram o modelo de Giltrap et al. (2003) sugerindo variagao
exponencial do Fator de Reagdo do Carbono (CRF) a fim de melhorar a predicdo do perfil de
temperatura na zona de reducdo. O valor de CRF foi incrementado linearmente e
exponencialmente ao longo do comprimento do leito de reducdo e os resultados foram
comparados com os obtidos por Jayah (2002) e as simula¢des obtiveram boa aproximacéo
com os resultados experimentais usando a variacdo exponencial, melhores que os obtidos pelo
autor em seu modelo matematico. Este modelo considera apenas a gaseificagdo com ar.

Centeno et al. (2012) utilizaram do modelo de Ratnadhariya and Channiwala (2009)
para predizer o comportamento de um gaseificador co-corrente de leito fixo alimentando um
MCI e dois modelos sdo criados, um para o gaseificador e outro para 0 comportamento do
MCI alimentado pelo gas produzido. O trabalho consiste em trés submodelos: secagem,
pirdlise e zona de oxidagdo/Reducdo, cada qual descrevendo 0 processo na zona
correspondente predizendo as concentracOes das espécies de gas na saida do gaseificador e 0
perfil de temperatura ao longo da altura. O modelo do motor leva em conta a composi¢éo do
gas produzido para predizer o desempenho do MCI e os dados do modelo sdo comparados

com a literatura e com os dados experimentais obtidos. Aqui a limitacdo consiste em analisar
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apenas a composi¢cdo do gas na saida do gaseificador, ndo considerando as varia¢fes que
ocorrem com ER

Budhathoki (2013) desenvolveu um modelo que compreende submodelos para
pirélise, oxidacdo e reducdo para gaseificador de leito fixo co-corrente, sendo que 0s
submodelos de pirdlise e oxidacdo levam em conta a aproximacdo do equilibrio quimico
enquanto que o submodelo de reducdo é baseado em modelo cinético. Os resultados do
modelo sdo comparados aos dados experimentais existentes na literatura para gaseificador co-
corrente e os resultados obtidos para perfil de temperatura e qualidade do gas séo Uteis para o
projetista na selecdo de materiais e para o desempenho do equipamento. O modelo tem a
limitacdo de predizer a composi¢do do gas para valores de ER menores que 0.45.

Sekhar, et al. (2012) desenvolveram um modelo de equilibrio para gaseificador co-
corrente de leito fixo considerando o alcatrdo como um dos produtos da gaseificacdo. Uma
composicao representativa da composicao do alcatrdo disponivel na literatura é introduzida na
equacdo geral de gaseificacdo com sua respectiva fragdo molar. O modelo considera uma
aproximacdo do equilibrio quimico para determinar as composi¢cdes do gas produzido e
também utiliza a correcdo das constantes de equilibrio para validar uma gama de resultados
experimentais. O balanco de energia é utilizado para predizer a temperatura de gaseificacdo e
os resultados sdo comparados com os reportados na literatura. Apos a validacdo o trabalho
apresenta o desempenho do gaseificador para uma gama de ER e umidade e os resultados sdo
discutidos. Este modelo fica limitado por considerar apenas ar como agente gaseificante.

Inayat et al. (2012) apresentaram um modelo para gaseificacdo utilizando cachos
vazios de palma com vapor e incorporaram célculos de reacdes cinéticas para a gaseificacao
com vapor e captura de CO,, O modelo considera calculos de balango de massa e energia e é
utilizado para avaliar a producdo de hidrogénio e os efeitos da temperatura, bem como da
influéncia da quantidade de vapor introduzida no gaseificador na composic¢ao do gas de saida,
vazdo e eficiéncia. Os valores encontrados sdo comparados com a literatura e conclui que a
eficiéncia e reduzida com o aumento da quantidade de vapor introduzida. O modelo somente
considera misturas de ar e vapor.

Ghassemi e Shahsavan-Markadeh (2014) apresentaram um modelo baseado na
minimizacao da energia livre de Gibbs para estudar o desempenho de gaseificadores. Além de
avaliar os parametros normais dos modelos encontrados na literatura tais como temperatura de
gaseificacdo, composicdo da biomassa e contetdo de umidade, este modelo considera a
influéncia do agente gaseificante, onde misturas de ar e oxigénio sdo avaliadas.Com a

introducdo de uma mistura rica em O,, 0 poder calorifico do gas € incrementado até atingir o
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maximo com o aumento de ER e da concentracdo de oxigénio em grandes quantidades. O
maximo de eficiéncia é alcangado para baixos valores de ER e taxas elevadas de oxigénio. O
modelo também avalia os efeitos de ER, tipo de combustivel, umidade, temperatura do
processo e os efeitos do ar enriquecido com oxigénio. Entretanto o modelo fica limitado a
misturas de ar e oxigénio.

Parthasarathy and Narayanan (2014) descrevem a gaseificacdo como uma das mais
efetivas e eficientes técnicas de produgdo de hidrogénio a partir da biomassa e de todos 0s
processos termoquimicos é o que oferece a maior taxa estequiométrica de geracdo de
hidrogénio. Segundo os autores, de todos 0s processos termoquimicos, a gaseificacdo com
vapor oferece o maior rendimento estequiométrico de hidrogénio e varios fatores influenciam:
o0 tipo de biomassa, de tamanho de particulas de alimentacdo de biomassa, a temperatura de
reacao, a relacdo vapor biomassa, bem como o uso de catalisadores.

No trabalho de Umeki et al. (2010) foi estudado um processo de gaseificacdo de vapor
de alta temperatura para produzir gas combustivel rico em hidrogénio a partir de biomassa
lenhosa. Neste estudo, o desempenho do sistema de gasificagdo que emprega apenas vapor de
alta temperatura, superior a 1200 K e foi realizada a analise numérica e experimental que
relatou a forte influéncia da temperatura do vapor e a relacdo vapor biomassa na composicao
do gés. O teor de H, no gas produzido foi de 35-55% em volume. O autor considera a apenas
a utilizagdo de mistura de ar e vapor superaquecido.

Ahmed et al. (2012) realizaram uma avaliacdo dos trabalhos realizados para
maximizar a producdo de hidrogénio a partir da biomassa através da gaseificacdo englobando
modelagem, simulacdo e otimizacdo, bem como a influéncia dos principais parametros na
obtencéo de hidrogénio.

Lv et al. (2007) realizaram um trabalho experimental na gaseificacdo com misturas de
ar, oxigénio e vapor em gaseificador co-corrente de forma experimental comparativamente
com a gaseificacdo com ar e os resultados indicam que houve melhora no rendimento do
hidrogénio com o emprego de misturas e o valor do poder calorifico do gas foi praticamente
duplicado, atingindo 11.11MJ / Nm?® para a gaseificacdo com mistura de oxigénio e vapor.

Entretanto os resultados séo limitados a alguns valores de ER.

Wang et al. (2015) realizaram um estudo da gaseificagdo de biomassa em escala piloto
em gaseificador de dois estagios para producdo de biocombustiveis liquidos atraves de uma
etapa de sintese dimetileter (DME). Os efeitos das concentracbes de oxigénio e de
alimentacdo de biomassa sobre a temperatura de gaseificacdo sdo analisados e a composigéo

do gas e da eficiéncia de conversdo de carbono é apresentada. Os varios testes realizados

39



mostram que temperaturas elevadas e uniformes nas zonas de oxidacdo e de redugdo séo
geradas no gaseificador com diferentes niveis de oxigénio no fluido de gaseificagdo. Os niveis
de oxigénio no agente de gaseificacdo tem um impacto significativo sobre o contetdo de H, +
CO no gés de sintese. No entanto, o autor conclui que a relacdo de H, / CO e dificilmente
impactada pelas mudancas de niveis de oxigénio, e a razdo H, / CO e de cerca de 1 em todas
os testes. Entretanto, as simulagOes realizadas no presente trabalho mostram que este fato
ocorre no caso de mistura de ar enriquecido com O,. Desta forma, mostra-se que para alterar a
relacdo H, / CO é necessario a introducdo de vapor. A eficiéncia de conversdo de carbono
pode chegar a 80% e um gas de sintese que contém mais de 70% em volume de H, + CO e H,
/ CO =1 é obtido quando 99,5% de oxigénio é empregado como fluido de gaseificacdo. Este
gas de sintese em conformidade com a aplicacdo a jusante para sintese do DME em um
estagio.

Jayah (2002) desenvolveu um modelo de trés zonas, baseado no trabalho de Chen e
Gunkel (1987) com algumas poucas modifica¢cdes. Enquanto o modelo de Chen tinha o
objetivo de estimar o comprimento da zona de gaseificagdo e o didmetro do reator e estimar o
desempenho do gaseificador através dos parametros operacionais, como contetdo de
umidade, granulacdo da biomassa, isolamento do reator e temperatura de entrada dos
reagentes, sendo que o modelo de Chen apresentou uma estimativa de temperatura acima do
real na saida do gas devido a uma estimativa ndo realista da perda de calor e omissdo de CO e
H, na zona de pirdlise. No modelo de Jayah foram introduzidas melhorias a fim de obter
uma avaliacdo mais realista em relacdo aos resultados experimentais e o trabalho utiliza
apenar ar como fluido de gaseificacéo.

Itai et al. (2014) desenvolveram um modelo para gaseificador co-corrente operando
com sementes de acai com a finalidade de avaliar o potencial do uso da tecnologia na geracao
de eletricidade em pequenas comunidades remotas na Amaz6nia o0s resultados foram
comparados com os dados experimentais e apresentaram boa correlacdo com os resultados de
outros autores e o gaseificador foi avaliado em termos da faixa Otima de operagédo e foi
determinado ER em torno de 0,45. O modelo considera a gaseificagdo apenas com ar como
fluido de gaseificagdo e somente analisa a composicao do gas na saida do gaseificador.

Da analise bibliografica apresentada, existe uma caréncia de modelos que considerem
todas as misturas possiveis de ar, vapor e oxigénio e que possam ser utilizadas como
ferramentas de avaliagcdo prévia do desempenho de gaseificadores. Neste contexto, a proposta
do presente trabalho é a de desenvolver um modelo de equilibrio que venha a contribuir com

esta deficiéncia.
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Capitulo 4

DESENVOLVIMENTO DO MODELO MATEMATICO DE
EQUILIBRIO DE GASEIFICADOR DE BIOMASSA DE LEITO
FIXO CO-CORRENTE

Neste capitulo, o desenvolvimento do modelo matematico de equilibrio para
gaseificador de biomassa tipo leito fixo co-corrente operando em regime permanente é
apresentado. O modelo de equilibrio aqui desenvolvido leva em consideracdo as misturas de
ar, vapor e oxigénio como fluido de gaseificacdo e foi desenvolvido utilizando o software
livre Scilab® cujo cddigo utilizado nas simulacbes demonstradas no presente trabalho
encontra-se no anexo. Este capitulo define as caracteristicas do modelo, suas particularidades

e limitagdes.

4.1 Formulacao do Modelo

O funcionamento eficaz de um gaseificador de biomassa depende de rea¢des quimicas
complexas, incluindo pirolise rapida, a oxidacdo parcial de produtos de pirolise, a
gaseificacdo do carvao resultante, conversao de alcatrdo e hidrocarbonetos inferiores, e a

reacdo de ga&s &gua. Para descrever estes processos, foram desenvolvidos modelos
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matematicos. Os principais objetivos desses modelos estdo a estudar 0s processos
termoquimicos durante a gaseificacdo da biomassa e avaliar a influéncia das principais
varidveis de entrada, como contetdo de umidade, razéo ar / combustivel, composicdo do gas
produzido e poder calorifico do gas. Alguns estudos consideram apenas a composicao final do
equilibrio quimico, enquanto outros levam em conta os diferentes processos ao longo do
gaseificador.

O modelo matematico de equilibrio do gaseificador tem como entrada de dados, a
composicdo da biomassa considerando os respectivos contetdos de carbono, hidrogénio,
oxigénio, nitrogénio e enxofre (CHONS), a umidade da biomassa, a razéo de equivaléncia ou
fator de ar (ER), a relagéo entre vapor e biomassa (SB) e a concentragdo de oxigénio no meio
gaseificante (OP).

A partir dos dados de entrada e do balan¢o de massa e energia, sdao determinados 0s
numeros de moles da umidade e do agente gaseificante que pode ser uma mistura de:

e Ar e vapor,

e Ar e oxigénio

e Oxigénio e vapor.
A partir da composicdo da biomassa na forma de CHONS e da umidade e dos parametros de
gaseificacdo, ER, SB e OP, sdo efetuados os calculos preliminares para o balanco
estequiométrico da reacdo de gaseificacdo. Assim sdo calculados os pesos moleculares,
contetdo molar de umidade, contetdo molar do ar, contetdo molar do ar estequiométrico,
contetido molar de vapor d’agua e contetdo molar de nitrogénio, além das relagdes ar
combustivel, poder calorifico superior e inferior e a entalpia molar da biomassa. A
temperatura de referéncia para os reagentes é considerada no presente trabalho como sendo
25°C. Uma temperatura inicial de gaseificacdo é assumida e entdo as propriedades
termodinamicas dos reagentes tais como calores especificos, entropias e entalpias dos
produtos e reagentes sdo calculados com base nas equagdes polinomiais de (Burcat 2005),
assim como as propriedades termodindmicas e constantes de equilibrio decorrentes das
reacOes de gas-dgua e metanacdo. Através do balanco de massa, € gerado um sistema de
equacdes ndo lineares que € resolvido a fim de determinar os coeficientes molares e entdo é
utilizado juntamente com os calculos preliminares para a solu¢do do balanco de energia que
resulta em uma equacdo polinomial de temperatura que é resolvida para determinar a
temperatura de equilibrio ou de gaseificacdo. Este processo é repetido continuamente até que
haja a convergéncia da temperatura para um valor cujo erro estabelecido para a temperatura

de equilibrio seja menor que o estipulado. Uma vez determinada a temperatura de
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gaseificacdo, sdo efetuados os célculos posteriores, tais como massas, concentracGes
volumétricas, poder calorifico do gas, eficiéncia a frio e entalpias. A cada incremento de ER,
OP ou SB, sdo armazenados os dados dos resultados em vetores que sdo plotados de forma a

simular o comportamento do gaseificador através da variacao dos parametros de operacao.

4.2 Caracterizagcao da Biomassa

De acordo com (Reed et al. 1985) dois tipos de analises, imediata e elementar sdo Uteis
para definir as caracteristicas fisicas, quimicas e propriedades da biomassa. Estas analises
foram desenvolvidas inicialmente para o carvdo e estdo amplamente disponiveis a partir de
laboratérios comerciais. Eles sdo descritos em detalhe nas publicacdes da American Society
for Testing Materials (ASTM). A andlise imediata é relativamente simples e utiliza um forno
de secagem e um forno de laboratorio. A analise elementar envolve técnicas quimicas mais
avancadas. Ambas as analises podem ser realizadas em laboratérios comerciais. A analise
imediata determina a umidade, matérias volateis, cinzas, e por diferenca, o conteldo de
carbono fixo do combustivel, por meio de testes padrdo ASTM. A umidade € analisada pela
perda de peso observado a 110 °C. O material volatil é retirado num cadinho fechado por
aquecimento lento a 950 ° C, e as amostras sdo pesadas novamente. Mais de 70% da massa da
biomassa corresponde a material volatil. A analise imediata inclui geralmente um teor de
umidade medido em base imida A analise elementar fornece a composi¢do quimica e o valor
poder calorifico superior do combustivel. A andlise quimica geralmente fornece o teor de
carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio, enxofre, e o teor de cinzas de combustivel seco,
numa base percentual em massa. O valor do poder calorifico superior do combustivel é
determinado por meio de reacdo do combustivel com o oxigénio em um calorimetro de bomba
e medindo o calor liberado a uma quantidade conhecida de agua. O calor liberado durante este
procedimento representa a quantidade maxima de energia que pode ser obtido a partir da
combustdo do combustivel e € um valor necessario para calcular a eficiéncia de gaseificacao.

a) Umidade
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A umidade ou contetido de umidade de um combustivel sélido é determinado pela relacdo entre a massa
de agua contida no combustivel e a massa de combustivel s6lido em base Umida. Para este trabalho a
umidade foi determinada no laboratério do NEST e o valor médio utilizado nas simulacdes foi medido e a

média das leituras é utilizada U,;, = 11,2% conforme resultado da
Tabela 2 - Anélise Imediata da Biomassa Utilizada (Sales 2015).

a) Andlise imediata

A andlise imediata classifica a biomassa em termos da umidade em base Umida, carbono
fixo, matéria volatil e teor de cinzas através de analise termogravimétrica. A biomassa
utilizada nos ensaios experimentais e nas simulacdes do modelo matematico no presente
trabalho foi analisada no Laborat6rio do NEST e a seguir sdo apresentados os resultados das
andlises imediatas conforme tabela 2.

Tabela 2 - Analise Imediata da Biomassa Utilizada

Umidade (%0) ] ] .
Amostra Biomassa (Base Umida) Volateis (%) | Cinzas (%) Carbono Fixo (%)
1 11,27 72,77 0,36 15,61
2 11,21 72,80 0,69 15,30
3 11,29 73,44 0,83 14,44
Eucalipto 4 11,21 73,29 0,64 14,85
5 10,87 72,71 0,73 15,69
Média 11,17 73,00 0,65 15,18
Desvio Padrdo 0,15 0,30 0,16 0,47

b) Anélise elementar
A analise elementar fornece o conteddo em percentual em massa de carbono(C),
hidrogénio(H), oxigénio (O), Nitrogénio(N) e Enxofre (S) e é reportada em base seca

conforme mostrado na tabela 3:
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Tabela 3 - Anélise Elementar da Biomassa Utilizada

) Analise Elementar
Amostra Biomassa

C (%) H (%) N (%) S (%) 0O (%)

1 46,55 6,30 0,18 46,88

2 46,67 6,38 0,16 46,70

3 46,96 6,50 0,19 46,26

4 46,42 6,28 0,15 47,06

0,093
] 5 46,55 6,33 0,20 46,83
Eucalipto

6 45,35 6,11 0,06 48,39

7 45,10 6,06 0,05 48,70

8 45,40 6,05 0,03 48,43

Média 46,10 6,30 0,10 0,10 47,40

Desvio Padrdo 0,67 0,15 0,06 0,09 0,88

c) Poder Calorifico Superior

Poder calorifico superior é definido de acordo com Basu (2009) como sendo a
quantidade de calor libertado por unidade de massa ou o volume de combustivel (inicialmente
a 25 ° C), uma vez que é queimado e os produtos retornando a temperatura de 25 ° C. Ele
inclui o calor latente de vaporizacdo da agua. O PCS pode ser medido em um calorimetro de
bomba utilizando o ASTM D-2015.

d) Poder calorifico inferior

Os produtos de combustdo em geral ndo conseguem ser arrefecidos para a temperatura
inicial do combustivel, que ¢ inferior a temperatura de condensacgéo de vapor. Assim, 0 vapor
de &4gua no gés de escape nao se condensa e, portanto, o calor latente de vaporizacdo deste
componente ndo é recuperado. O calor eficaz disponivel € um valor mais baixo, e € menor do
gue a energia quimica armazenada no combustivel. O PCIl ¢é definido como sendo a
quantidade de calor liberado pela combustdo menos o calor de vaporizacdo da agua no

produto de combust&o.
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No presente trabalho, o valor de PCS foi determinado através da equagdo de Parikh,
Channiwala, e Ghosal (2005) onde o poder calorifico da biomassa pode ser determinado a

partir da composicao elementar de acordo com a equacéo (4.1):

PCS = 0,3491C + 1,1783H + 0,10055 — 0,10340 — 0,0151N (4.1)
—0,02114 (M]/kgbiomassa seca)

Onde os valores de CHONS séo os valores em % da anélise elementar (base seca) e 0
teor de cinzas A é obtido da analise imediata em base Umida, portanto deve ser corrigido para
base seca.

Os valores de poder calorifico superior para biomassa geralmente se apresentam na
faixa de 15 a 19 MJ/kg sendo que para biomassa lignocelulésica fica na faixa de 17 a 19
MJ/kg e para a maioria dos residuos agricolas fica na faixa de 15 a 17 MJ/Kg.

E o poder calorifico inferior pode ser estimado com base na seguinte relagéo:

PCI = PCS — (9H+Mc)hlv(k‘]/kgbiomassa seca) (4-2)

Onde H é a fracdo em massa de hidrogénio (base seca) no combustivel sélido e h;,, € a
entalpia de vaporizacdo da agua a 298 K em (kJ/kg) e MC é o contetdo de umidade da
biomassa em base Umida. Aqui o contetdo de umidade MC=0 uma vez gque biomassa seca é

considerada.

4.2.1 Representacao da entalpia de formacao de combustivel

solido

O método para representar a entalpia de formacdo de combustivel sélido é mostrado
em Souza Santos (2004) com o objetivo de facilitar os calculos de combustdo e gaseificacdo
uma vez que o combustivel solido pode ser tratado como outro qualquer no balanco global de
energia. Se carbono puro (grafite) é inserido em um calorimento para determinar a sua

entalpia de combustdo ou calor de combustéo, a seguinte equacéo total da combustéo ocorre:
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C,+ 0, - CO, (4.3)

Se 0s reagentes e produtos estdo a 298K, o calor liberado seria a definicdo do calor de

combustdo, dado por:

1 — - (4.4)
— 0 0 _ Ko
PCc =g (R +h7, — 1 )

Sendo as entalpias de fornacdo do carbono e oxigénio iguais a zero. Se nenhuma agua é
produzida na reacdo e a biomassa é tratada como base seca, o poder calorifico superior é igual
ao inferior.

Por analogia, o mesmo vale para um combustivel sélido geral em combustdo

completa:

CHON,S, + (1+2—2+2 410, > €O, +2H,0 + wNO +vs0, 45
yzwv+( +Z—E+E+‘U)2—> 2+E 20 +w + v50,

O que conduz a uma relagéo similar:

1 — Z -5 (4.6)
— 0 — - ho
PCIbS.comb - Mcomb (hfcomb Vj hf].)

j=prod

Onde v; € o coeficiente estequiométrico do componente j e h_}’jé a entalpia de formacéo do

produto j.

E conveniente trabalhar com poder calorifico inferior uma vez que os processos de
combustdo e gaseificacdo a adgua estara usualmente na forma de vapor e o poder calorifico
inferior é determinado em base seca. A partir da equagdo acima, a entalpia de formacdo do

combustivel é determinada em base massica e é dada por:

1 2 — 4.7)
0 — 0
hfcomb = PCIbs,Comb + Mcomb . Vj h’f]
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Os coeficientes estequiomeétricos dos produtos no ultimo somatério da equagdo acima sdo 0s
mesmos do lado esquerdo da equagdo 4.5 e é dado por:

a0 = Yai M (4.8)
T M Twgc

E a massa molecular representativa da biomassa é dada por:

4.9
Momp = Z aij ( )
j=prod

4.3 EquacOes Preliminares
4.3.1 ReacOes Heterogéneas

Reacdes heterogéneas sdo aquelas em que mais de uma fase esta presente. De acordo
com Huynh (2011) séo descritas como sendo as reacdes entre as particulas de carbono sélido
com o fluido de gaseificacdo, bem como as reacdes entre particulas de carbono com gases
volateis provenientes do processo de pirolise. As principais reacGes heterogéneas e as

respectivas entalpias séo descritas a seguir:

—111k]> (4.10)

1
CS+§02 - C0 ( "
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—394k]) (4.12)

Cs+0, - CO, ( ol

—74,8k] 4.12
CS + 2H2 « CH4, (W) ( )
+172k ,

Cs+CO, & 2C0 ( ]> (4.13)
mol

+131k 4.14

CS+H20<—>H2+C0< ]) (4.14)

mol

As duas primeiras reagfes ocorrem na zona de oxidagdo e fornecem o calor necessario
para as reages endotérmicas e sustentam o processo de gaseificagdo sem a necessidade de
fonte adicional de calor. A equacdo de Boudoard envolve a gaseificacdo do carvdo com CO,
e ocorre em trés etapas, sendo que a taxa de reacdo € muito menor quando comparada com as
reacOes de oxidacdo. A gaseificacdo do carvdo na presenca de vapor é demonstrada pela
reacdo de gés-agua e a taxa de reacao é intermediaria entre as reacdes de oxidacdo e a reagdo

de Boudoard conforme descrito por Basu (2006).

4.3.2 ReacO6es Homogéneas

As reacBes homogéneas sdo reacdes que ocorrem entre os volateis (liberados durante a
pirdlise), bem como reacdes entre os volateis e o fluido gaseificante. A taxa de cada reacédo €
fortemente dependente da escolha do meio gaseificante e das condigdes de operacao.

—41.2k 4.15

CO + H,0 < C0O,+H, (—1) ( )
mol

—206k 4.16

CO + 3H, & CH, + H,0 ( ]) ( )
mol

—247k 4.17

2C0 +2H, » CH,+ CO, ( — ]> ( )
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—165k]) (4.18)

CO, +4H CH +2HO(
2 2 4 2 mol

1 —284k] (4.19)
CO+§02—>C02( ] )

1 —242k] (4.20)
H2+§02_>H20( mol )

—803k 4.21

CH, + 20, & C0O, + 2H,0 ( — ]) ( )

4.4 Equacionamento do modelo

Para o equacionamento do modelo de equilibrio estequiométrico é necessario conhecer
a massa molecular da biomassa, as massas molares dos componentes quimicos envolvidos nas
diversas reacOes de gaseificagdo, bem com para a determinacdo das grandezas
termodinamicas das respectivas espécies envolvidas. A seguir sdo apresentadas as massas

atbmicas dos elementos de acordo com Perry's Chemical Handbook(1998):

_ kgC (4.22)

M = 12,001 (=)
kgH (4.23)

My =1,0079 (———)
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M, = 15,9994 (krI:lgo ?0) (4.24)
My = 14,005 (kZi’)’;’N) (4.25)
M = 32,066 (kr’:fj S (4.26)
Mg, = 28,850 <kfng£;> (4.27)

A composicdo da biomassa pode ser descrita na forma de CyHyO,N,S, e 0S

respectivos subscritos podem ser definidos conforme abaixo:

X =C/M (kmOIC/kgbiomssa seca) (4-28)
Y = H/My (kmolH /kgpiomssa seca) (4-29)
Z=0/M, (kmozo/kgbiomssa seca) (4-30)
W =N/My (kmOIN/kgbiomssa seca) (4-31)

V =5/Mg (kmOIS/kgbiomssa seca) (4-32)

Onde C, H, O, N, S séo os percentuais em massa de cada elemento obtidos da anélise
elementar da biomassa.

E simplificando na forma de CH, O,N,,S,,

x=X/X =1 (molC/molC) (4.33)
y =Y /X(molH/molC) (4.34)
z =Z/X (molO/molC) (4.35)
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w =W /X (molN/molC) (4.36)
v =V/X (molS/molC) (4.37)

Seja a biomassa utilizada no presente trabalho conforme analise elementar mostrada

na tabela 4:

Tabela 4 — Determinacéo da formula empirica da biomassa a partir da anélise elementar da biomassa

Elemento kg/kmol % massa 100 g subscrito Kmol/kg,s  kmol/kmolC
C 12,001 46,1 46,1 X 3,841347 1
H 1,0079 6,3 6,3 Y 6,25062 1,627195
(0] 15,9994 47,4 47,4 z 2,962611 0,771243
N 14,005 0,1 0,1 W 0,00714 0,001859
S 32,066 0,1 0,1 Y 0,003119 0,000812

Entdo a formula empirica da biomassa em questdo é determinada:

C3,841H6,25102,963N0,00714-SO,00312 (438)

Ou:
CH1,62700,771N0,00186SO,00812 (439)

E de acordo com Souza-Santos (2004) conforme demonstrado anteriormente em 4.2.1
Representacdo da entalpia de formag&o de combustivel sélido, a massa molecular da biomassa

em funcdo dos subscritos é determinada por:

k 4.40
MBIO ZXMc+yMH+ZM0+WMN+UMS( g ) ( )

km()lbiomassa

52



A partir das tabelas termodindmicas (Perry's Chemical Handbook,1998) é possivel obter as
entalpias de formac&o dos componentes na temperatura de referéncia 298 K conforme abaixo:

Entalpia de vaporizacdo da 4gua a 298K:

kJ (4.41)
= 2544 (—
E as respectivas entalpias de formagdo dos componentes para T=298 K:
— kj (4.42)
0 — _ 4
hfco2 3935 6(km01coz)
— kj (4.43)
0 =-11
hfco 0541(km0lco)
P k] (4.44)
h =-74
T cH, 831(km0lCH4)
_ k :
h}? = —285855(—]) (4.45)
Hzo, kmoleol
— k .
h? = —241845( 4 ) (4.46)
Hao, kmoleog
K =0 (4.47)
N,
A —— (4.48)
1,
— kj (4.49)
0 =-296842
hfSOZ 968 (kmOZSOZ)
— kj (4.50)
0 —
h o= 90297(km0lN0)
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A entalpia molar de formagdo do combustivel pode entdo ser determinada conforme Souza
Santos (2004) de acordo a equacdo:

_ _ _ o
Rycomp = MpioPCl +xh) Rl AVRE AW o) (4.51)

2 kmolpiomassa

Andlise dimensional:

Lf /emol] = [kmol] [1000 k]] [1] [kmol

A biomassa € principalmente formada pelos elementos quimicos na forma de CHONS e

a reacdo da mesma com ar, vapor ou oxigénio, ou mesmo uma mistura dos mesmos pode ser

descrita na forma de uma equacao geral, como mostrado na equacéo (4.2):

CxH,0,N,,S, + aH;0 + yH;0pp0r + B(0; + 6N;) - (4.52)
- a,C05 + a,C0 + az;H, + a,H,0 + asCH, + agN,
+a,S0,

Onde X, Y, z, w e v s8o o0s correspondentes subscritos de carbono, hidrogénio, oxigénio,
nitrogénio e enxofre contido na biomassa. O contelldo molar de umidade da biomassa €
representado por a e o conteddo molar de vapor representado por y.

A quantidade molar de ar é representada por S e & representa a quantidade molar de
nitrogénio. Para a gaseificacdo com ar, § assume o valor tipico de 3,76 considerando que o ar
¢ composto basicamente de mistura de oxigénio e nitrogénio na proporcdo de 79% de
nitrogénio e 21% de oxigénio. Para a gaseificacdo com 100% de oxigénio, o valor de delta é

igual a zero.

Efetuando o balango estequiométrico para cada elemento, um conjunto de equacGes

pode ser determinado:

Carbono:

XxX=a,+a,+as (4.53)

Hidrogénio:

v+ 2a+ 2y =2a3 + 2a4 + 4as (4.54)
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Oxigénio:

z+a+y+28=2a,+a,+a,+2a, (4.55)
Nitrogénio:
w+ 26 = 2aq¢ (4.56)
Enxofre:
v =a, (4.57)

E a soma dos coeficientes molares dos produtos:

a8=a1+a2+a3+a4+a5+a6+a7 (458)

O modelo de equilibrio assume que todas as reacdes quimicas estejam em equilibrio

termodinamico e as principais reacdes envolvidas sdo descritas a seguir:

Reacéo de Boudouard:

C+C0, > 2C0 (4.59)

Reacdo de gés - agua:

C + H,0 - CO + H, (4.60)

As equac0es (4.60) e (4.61) podem ser combinadas, resultando na reagdo de Shift:

CO + H,0- CO,+H, (4.61)
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Reacdo de Metanagéo:

CO + 3H, » CH, + H,0 (4.62)

Todas as reagBes ocorrem na pressdo atmosférica e assumindo que todos os gases sao
ideais, a equacédo genérica das constantes de equilibrio pode ser escrita conforme abaixo como

resultado da minimizacédo da funcao de Gibbs conforme (Basu 2009.):

Assim, as constantes de equilibrio k; proveniente da reacdo de gas-agua e k, proveniente da

reacdo de metanacdo podem ser escritas como:

aa _ _ _ _

ky = 178 _ o~(9r.c0,+I1H,~31,c0~TTH20)/RT (4.63)
az04
acza _ _ _ _

k, = 574 _ e ~TH,0+9T,cHy—9T,cO~3JT,Hp)/RT (4.64)
a,as®

Onde gr; € definida como a equacéo de Gibbs :

oy (4.65)
gT,i — nr = TST (kmol)

E a temperatura de equilibrio das reacdes pode ser determinada através da primeira lei da
termodinamica que pode ser escrita como funcdo da entalpia dos reagentes e dos produtos da

reacdo onde o volume de controle do reator é considerado adiabético:

Z Nirlir - Z Nfﬁip = 0 (466)
R P

Onde h;,e El-p sdo as entalpias de formacdo [kJ/kmol] dos reagentes no estado de
referéncia ( T, = 298.15 K and P, = 1 atm) e dos produtos na temperatura T (K) e pressao
atmosférica. A temperatura T € assumida no modelo e € determinada através de processo
iterativo com base em um erro pré-estabelecido.

A variacédo de entalpia € dada por:
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T (4.67)
Ay = h} + f C, dt

To

E desenvolvendo a equacgéo acima como fungéo da temperatura:

T (4.68)
70 70 70 70 70
hfbiolseca * athZO.l * Ythzo,U + B(hfoz + f Cpozdt) + 6ﬁ(th2
To
T T
— 7,0 70
+ jcpdet) = al(hfco2 + jcpcozdt) +a2(hfco
To To
T T
ho 70
+ fcpcodt) + a3(th2 + f Cszdt) + a4(th20
TO To
T T
70 70
+ f Cpy, o) + as(thH4 + f Cp oy, 40) + a6(th2
TO TO
T T
70
+ j cpdet) + a7(hfsoz + f cpdet)
To To

Calor especifico, entalpia e entropia dos reagentes e produtos da equacdo acima, Sao

calculados como funcéo da temperatura de acordo com as equacdes de (Burcat 2005):

¢p = R(cy + T + c3T? + ¢, T? + csT*) (k] /kmol K) (4.69)

_ C2T2 C3T3 C4T4 C5T5 k] (470)
h_R<C1T 2ttt %) G

3 c3T?  c,T® csT* kJ (4.71)
s = R<cllnT+czT+ > + 3 + 2 7 (kmol)
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Os valores de c; a c; sdo obtidos para cada componente em duas séries, uma para valores de
temperatura até 1000 K e outra série para valores acima de 1000K e os valores estdo descritos
no cdédigo do programa em anexo.

Considerando a combustdo estequiométrica da biomassa e a relacdo de equivaléncia (ER), S

pode ser determinado:

w
CxHyOZNva + ,Best(oz + 6N2) - XCOZ + %HZO —+ (E + 6ﬁest) N2 + USOZ (472)
Através do balanco de oxigénio:
y_Z 4.73
ﬁest=x+z—z+v ( )

O fator de ar ou razdo de equivaléncia € definido como sendo a relacdo entre a
quantidade real de ar fornecida e a quantidade de ar estequiométrica:

_ Ay _ B (4.74)
A/C ,Best

est

ER

A quantidade molar de umidade na biomassa € definida como func¢éo da massa molecular da

biomassa em base Umida e do contetdo de umidade em porcentagem:

_ MC .My, (4.75)
"~ My,0(100 — MC)

a

Onde MC € o percentual de umidade em base Umida, M,;, € a massa molecular da biomassa

e My, a massa molecular da agua.

58



A partir da definicdo da taxa de vapor em relacdo ao fluxo de biomassa (SB) como sendo a
relacdo entre o fluxo méssico de vapor e o fluxo méssico de biomassa seca, pode-se

determinar o valor do conteddo molar de vapor:

(4.76)
_ SB (Mbio)
My, o
E finalmente o valor de § a partir do contetdo de oxigénio do agente gaseificante:
5 100—0P (4.77)

(0)4

Um sistema ndo linear cujas incdgnitas sdo os coeficientes molares dos produtos a, até ag € a
temperatura de equilibrio termodinamico é gerado a partir das equacdes do balango de massa
e das constantes de equilibrio. Os coeficientes a, até ag sdo utilizados para a solucdo da
equacdo da energia 4.68 e a integracdo da mesma resulta em uma equacdo polinomial da
temperatura.

Para a solucdo do sistema ndo linear, bem como da equacdo polinomial da temperatura,
utilizou-se a funco fsolve do Scilab® que utiliza 0 método de Powell hibrido para a solugdo
do sistema de equacdes ndo lineares, em um processo iterativo onde a temperatura inicial é

assumida.
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4.5 Balan¢o de Massa

4.5.1 Massa de agua proveniente da umidade da biomassa

A massa de 4gua contida na biomassa Umida € determinada em funcdo do conteido

molar de 4gua e da massa molecular:

kgégua ) (4-78)

My,0. = aMpy, (
2 2
u kgbiomassa seca

4.5.2 Massa de vapor introduzido

E a massa de vapor injetado no interior do reator é determinada em fungéo do
conteddo molecular de vapor e da massa de agua:
kgvapor ) (479)

kgbiomassa seca

my, =yYMpy,o (

4.5.3 Massa de agua proveniente da combustéo

Considerando a combustao estequiométrica da biomassa conforme equacédo 4.73

y kg (4.80)
My,0_comb = EMHZO ( “ge )

kgbiomassa seca

4.5.4 Massa da biomassa Umida

E a soma da massa da biomassa seca e da massa de umidade do combustivel:

(kgbiomassa l’xmida) (481)

m = Mg;, + M
comb_u Bio H20y kgpiomassa seca
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4.5.5 Massa de ar estequiométrico

Ainda conforme a equacdo 4.73 a massa de ar estequiométrica € determinada através

do balango de massa pela relagao:

kgar ) (4.82)

Moy est = 2 * 6.8351: My + 2 MpBest (

kgbiomassa seca

4.5.6 Relacao ar combustivel

Por definicdo, a relacdo ar combustivel € definida como sendo a relacdo entre a

quantidade de ar introduzida no interior do reator e a massa de biomassa:

ar es k laT
AE, = ﬁﬁest ( 0 ) (4'83)

kmolpiomassa seca

E a relacdo ar combustivel volumétrica é dada por:

AE, = AFy,/par (4.84)

4.5.8 Massa de oxigénio

Da equacdo geral da gaseificagdo através do balango de massa:

k .
Jo ) (4.85)

mgy = 2BM, ((

km()lbiomassa seca

4.5.9 Massa de nitrogénio

Da equacéo geral da gaseificacdo através do balango de massa:
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kg ,
g ) (4.86)

my = 286My (G

mozbiomassa seca

459 Massa de ar

Ainda conforme a equacéo geral da gaseificagéo:

k ar .
g ) (4.87)

m...=06M... =m, + m
ar B ar 0 N ((kmOlbiomaSSa seca

4.5.10 Massa dos reagentes

E a soma dos reagentes da equacio geral da gaseificacdo, combustivel imido, vapor

oxigeénio e nitrogénio:

kgreagentes )) (488)

kmOIbiomassa seca

Mmp = Meomp y + My + Mo + mN((

4.5.11 Massa do gas produzido

E a soma das massas dos produtos de gaseificagdo conforme equacio geral:

mgas = alMCOZ + azMCO + a3MH2 + a4MH20 + asMCH4_ + a6MN2 (489)

kg
+ agMso, (( )

kgbiomassa seca
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4.6 Poder Calorifico do Gas
Para a determinacdo do poder calorifico do gas produzido, considera-se a reacdo do

gés produzido considerando as fracdes molares de cada espécie, reagindo com ar e formando

0s produtos de combustéo conforme a equagéo:

xiCOZCOZ + xiCOCO + xiHZHZ + xiHZOHZO + xiCH4CH4 + xl-NzNz + xiSOZSOZ (490)

+ B4(02 + 3,76 N;) = x,C0; + x,H,0 + x3N; + x,50,

Onde x;= a;/a- representa a fracdo molar de cada espécie no gas produzido na gaseificagdo:

Através do balango atbmico determinam-se os coeficientes do segundo membro da equacgéo

acima;

Para o Carbono:

X1 = Xico, T Xico + Xicn, (4.91)
Para o Hidrogénio:
Xy = Xin, + Xim,0 + 2XicH, (4.92)
Para o Oxigénio:
Bg = (2x1 + x; + 2x4 — x5) /2 (4.93)
Xs = 2Xico, T Xico T Xim,0 + 2Xis0, (4.94)

Para o enxofre:
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X4 = Xiso, (4.95)

Para o Nitrogénio:

x3 = xiNz + 3,76 ﬁ (496)

Através do balanco de energia da equacdo 4.90, tem se a igualdade entre energia dos
reagentes e produtos:

h‘g * ﬁ‘g (h_]go2 + 6h_19N2) =0Qr+ hprod comb (4'97)

Onde :

hg € a entalpia de formagéo do gas proveniente da gaseificagéo;,

B € a quantidade molar de ar para a queima completa do gas gerando os produtos de
combustdo conforme a equacéo 4.93;

Q, é o calor gerado na reacdo de combustdo do gas;

hyroa comp COrresponde a entalpia dos produtos de combustdo na temperatura de gaseificacao;

A entalpia do gas pode ser determinada pela relagéo:

hg = xicozthCOZ + xicohfoco + xinthHz + xiHZOthHZO + xiCH4_thCH4 (498)
R? el
+ Xin, Ny T Xiso, f so, (kmol)
E o calor resultante da reacdo pode ser calculado:
_ 70 70

Qr = hy +By(h7 | +6h7 ) (4.99)

S (S R Sy s Yo

f co, 2 w0 " 3TN, T T T s0,) “kmol
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Y ;. ~ . k
Neste caso, 0 PCI do gas € o proprio calor de reacao e para ser determinado em (Nnis) a

partir do valor acima em (%) basta multiplicar por }%, onde P é dado em N/m? R=8,3144
kJ/kmolK e T em K.

4.7 Taxa de geracédo de gas

A quantidade molar do gas produzido pela gaseificacdo é dada por a, e corresponde a
soma dos coeficientes molares das espécies. Considerando a equacdo geral dos gases

perfeitos, taxa de geracdo de gas pode ser calculada pela relagéo:

Y, = %R To/Py (Nm3 gas)/(kg biomassa) (4.100)
Analise dimensional:
_ [kmol gas]
las] = [kmol bio]
_ [kgbio]
[Ms10] = [kmol bio]
_ K]
[R] = [kmol K]
[kmol gas]
v,] = [kmol bio] [k]] L _ m?
917 _lkgbio] “[kmolgasK] "N " kgpu
[kmol bio] m

4.8 Eficiéncia a frio do gaseificador

Assim a eficiéncia a frio é definida como sendo a relagdo entre
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PCl, (4.101)

r=Yo* ey 0
Analise dimensional:
3 1(Eh)
[Ef] = [—] .~ x 100 [%]
4 kgbio (kgkiio)]

4.9 Fluxograma e desenvolvimento do modelo

Inicio )
s’ P rrE— Calculos Posteriores Resultados
Composicdo Elementar
Umidade ==
Fesos moleculares a
N QP .
/ SBER
| Entrada de Dados S Mao
[ | Temperatura
|'.I ." Converge? \ Fim /
Calculos Preliminares P - o .
r h 5 - Resolucdo de Sistema
PCs : | Calculos P_rupne_!dades B ic oo
PCI Termodindmicas T
Entalpias h

Figura 7 — Fluxograma do modelo matemético desenvolvido

O modelo matematico utiliza a composicdo molecular da biomassa na forma de analise
elementar e o conteddo de umidade como dados de entrada. O modelo também considera o
fator de ar ou razéo de equivaléncia, a relacdo vapor biomassa e a concentracdo de oxigénio
no agente gaseificante. Também sdo introduzidas as temperaturas iniciais dos reagentes, ar e
biomassa e as entalpias de formacéo dos elementos envolvidos nas reacoes.

Através do balanco das equacOes e dos dados introduzidos, sdo calculados os pesos
moleculares e o poder calorifico superior PCS da biomassa. Através destes dados, s&o

determinados os valores de «,f ey e a antalpia de formacdo da biomassa. A temperatura
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inicial da reacdo é assumida como sendo a temperatura de equilibrio e as propriedades
termodindmicas sdo calculadas para determinacéo das constantes de equilibrio. O sistema de
equacOes nao lineares € entdo resolvido através da utilizacdo da funcéo fsolve do software
livre Scilab®. A partir da determinacdo dos coeficientes estequiométricos do sistema néo
linear, sdo determinados os coeficientes da equagdo polinomial da temperatura gerada pela
integracdo da equacao da energia e a temperatura calculada é utilizada em processo iterativo
até que haja a convergéncia da mesma dentro de faixa de erro estipulada no programa. Depois
da convergéncia, considerando o sistema em equilibrio, a composicdo molar das espécies e

suas propriedades termodinamicas sdo calculadas.

O Modelo foi codificado com o uso do software Scilab®, que é um software cientifico
para computagdo numérica semelhante ao Matlab® que fornece um poderoso ambiente

computacional aberto para aplicagdes cientificas.

O desenvolvimento do software teve inicio em 1990 pelos pesquisadores
do INRIA (Institut National de Recherche en Informatique et en Automatique) e do ENPC
(Ecole Nationale des Ponts et Chaussées), e no momento pelo Consorcio Scilab desde Maio
de 2003. O Scilab no momento é mantido e desenvolvido pela empresa Scilab Enterprises
desde Julho de 2012. O software é distribuido gratuitamente via Internet desde 1994, o Scilab
é atualmente usado em diversos ambientes industriais e educacionais pelo mundo e maiores

informacgdes podem ser obtidas diretamente na pagina na intenet: www.scilab.org

Scilab é uma linguagem de programacao de alto nivel, orientada a analise numérica. A
linguagem prové um ambiente para interpretacdo, com diversas ferramentas numeéricas.
Algoritmos complexos podem ser criados em poucas linhas de cédigo, em comparacdo com

outras linguagens como C, Fortran, ou C++.

O ambiente Scilab inclui centenas de funcbes matematicas com a possibilidade de
adicionar interativamente programas de varias linguagens (FORTRAN, C, C++, Java).
(Possui sofisticadas estruturas de dados, incluindo listas, polindmios, sistemas lineares...), um
interpretador de linguagem de programacéo de alto nivel. O usuario pode definir novos tipos

de informac&o e operagdes sobre esses tipos.

Algumas ferramentas estdo disponiveis neste sistema:

e Graficos 2D e 3D, animacéo;
e Algebra linear e matrizes esparsas;
e Polindbmios e fungdes racionais;
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Interpolacéo, aproximacéo;

Simulagdo: solucionador de sistemas de equacdes diferenciais explicitos e implicitos;

Scicos: modelador e simulador de sistemas dindmicos hibridos;
Otimizacdo diferencial e ndo diferencial,

Processamento de sinais;

Grafos e Redes;

Scilab paralelo;

Estatistica;

Interface com o Computer Algebra Maple;

Interface com Fortran, C, C++, Java.
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Capitulo 5

RESULTADOS E VALIDACAO DO MODELO

5.1 Caracteristicas do Gaseificador do NEST

Martinez et al. (2011) descreveram o gaseificador de duplo estagio de alimentacdo de ar
do NEST que foi projetado e construido pela empresa Termoquip Energia Alternativa Ltda.
(Campinas, Sao Paulo Brasil). O gaseificador tem um diametro interno de 0,3 m e uma altura
(a partir do topo do reator para a grelha) de 1,06 m. O equipamento destina-se a producéo de
gas combustivel a partir de madeira e outros materiais carbonaceos, com baixo teor de
alcatrdo (<35 mg /Nm?® na saida do reator) e particulas (<10 mg/Nm?® na saida de filtro). O
gaseificador é construido em aco carbono com um revestimento interno de material refratario.
Ao longo do reator seis termopares do tipo K permitem registrar as temperaturas em
diferentes pontos do reator. Um dispositivo vibrador, na parte superior do gaseificador,
acoplado com um temporizador, realiza a distribuicdo homogénea de biomassa e o fluxo no
interior do reator. Além disso, outro vibrador também acoplado com um temporizador na
parte inferior do gaseificador permite descarregar as cinzas através da grelha.

Para a realizacdo dos ensaios com injecao de vapor, o gaseificador de duplo estagio foi
adaptado para o fornecimento de misturas de ar, vapor e oxigénio através da adequagdo de um

dos estagios de fornecimento de ar para permitir a introducao de vapor e oxigénio no interior
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do reator. A Figura 8 mostra os dados nominais do gaseificador de duplo estagio fornecidos

pelo fabricante conforme (Martinez et al. 2011):

Caracteristica Valor Unidade
Poténcia térmica 50 kW
Poténcia elétrica esperada 10 kW
Poténcia térmica especifica 1200+ 500 kW/m®
Consumo de biomassa (base seca) 10 ka'h
Consumo de biomassa (umidade 15%) 12 ka'h
Tamanho da biomassa 20 - 60 mm
Fator de ar 0,35 ---

Figura 8 — Caracteristicas do gaseificador adaptado para a gaseificagdo com vapor e biomassa descrita

por Martinez et al. (2009)

E a Figura 9 mostra a imagem dos gaseificador e seus principais componentes.

Vibrador

Silo de
armazenamento

Zona de secagem
e devolatilizacdo

Zona de
redugio

Figura 9 — Gaseificador de leito fixo de duplo estagio adaptado para a injecdo de vapor e oxigénio descrito

por Martinez et al.(2011)
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Figura 10 — Esquema do gaseificador e respectivos controles de temperatura

5.2 Validacdo do Modelo

Para a validacdo do modelo desenvolvido, os dados experimentais para misturas

obtidas por Campoy et al. (2009) foram comparados com as simula¢des realizadas com o

modelo, utilizando-se a mesma biomassa empregada nos testes experimentais dos autores, que
corresponde a C Hy4 Oggs equivalente a C=50,76%; H=5,92% e 0=43,32% e umidade =

6,3%. Com os dados de entrada introduzidos no modelo, foram efetuadas as simulacfes para

as condicdes dos testes efetuados pelos autores e os resultados sdo mostrados na tabela 5 onde

E corresponde ao resultado experimental e M corresponde ao resultado obtido com o modelo

desenvolvido no presente trabalho.
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Tabela 5 — Validagdo do modelo com os dados experimentais obtidos por Campoy et al.
(2009) em base seca

CO (%) H, (%) CO, (%) CH, (%) PCI(MJ/Nm®) RMS
Teste OP ER SB

E M E M E M E M E M
1 2100 035 0,00 1580 24,57 870 17,03 1510 968 510 2,08 4,76 530 6,08
2 21,00 033 0,22 1540 19,30 11,90 19,26 1590 13,96 4,80 3,27 4,95 5,01 3,89
3 21,00 033 045 13,80 14,46 13,30 20,12 17,00 17,56 4,60 4,12 483 451 3,09
4 2100 0,27 0,23 1500 17,62 14,00 1890 16,20 16,67 4,70 6,46 509 584 2,64
5 2100 0,27 043 1190 12,96 16,20 19,67 18,60 20,12 530 7,28 5,15 5,29 1,97
6 3000 0,36 0,32 18,90 24,24 16,40 24,20 17,60 1542 550 2,00 6,12 5,23 4,63
7 3000 035 060 1570 18,18 18,30 2570 18,80 19,93 570 3,24 6,00 4,68 3,74
8 3000 025 0,31 20,80 21,40 20,00 2453 1580 19,30 6,70 7,38 7,19 6,77 2,60
9 3000 0,24 058 1530 14,39 22,30 2524 20,30 24,66 7,10 9,29 6,88 6,00 2,61
10 3500 0,38 0,33 20,00 26,57 17,50 25,38 16,80 16,06 560 155 6,41 530 4,97
11 3500 0,34 056 17,50 21,06 21,80 27,89 18,00 20,24 6,10 331 6,75 5,14 3,61
12 3500 0,27 0,31 23,90 24,86 22,40 27,06 12,60 1835 7,30 574 8,06 6,78 3,46
13 3500 0,26 0,63 19,30 16,57 25,10 28,10 16,20 2453 7,40 7,76 7,81 584 4,24
14 40,00 0,32 0,10 27,40 3526 18,30 26,84 16,20 12,23 7,30 2,31 8,06 7,16 5,94
15 40,00 0,33 0,29 2510 2554 23,10 28,37 13,70 16,15 6,50 258 8,00 6,29 3,23
16 40,00 0,35 0,36 2390 27,93 22,30 28,29 14,60 17,24 6,70 2,23 7,83 581 4,08
17 40,00 0,32 0554 20,20 22,85 2450 29,89 16,70 20,97 6,90 392 7,67 5,62 3,67
18 40,00 0,33 0,57 19,30 22,51 25,70 29,87 17,00 21,15 6,70 361 7,62 543 3,44
19 40,00 0,26 0,30 2850 26,84 2570 2857 9,20 1868 8,10 6,18 9,28 7,23 4,66
20 40,00 0,24 0,56 2350 18,70 27,50 29,33 14,60 2481 7,70 8,75 8,70 6,53 5,22

Média 3,89

Foram calculados os erros médios quadraticos (RMS) para cada corrida, sendo 0s
valores apresentados na tabela acima através da expressdo 4.102, onde E; sdo os valores
experimentais e M; corresponde aos valores preditos pelo modelo matematico sendo N o

namero de experimentos realizados conforme mostrado abaixo:

RMS _ ,(Ei_NMl.)Z (4102)

.Os valores dos erros médio quadraticos sdo compativeis com 0s encontrados na
literatura, conforme Jarungthammachote and Dutta (2007), Puig-Arnavat et al. (2010), Pieratti
(2011) e. Sreejith et al. (2014).
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Vale ressaltar que o modelo apresenta boa aproximacdo com os dados experimentais,
sendo questiondveis algumas medidas experimentais do autor nos testes 1 e 19 que
apresentam valores muito divergentes aos normalmente encontrados na literatura. Aqui €
possivel concluir que o modelo do presente trabalho superestima as concentracBes de
hidrogénio e metano, apresentando valores acima dos experimentais para praticamente todas
as corridas, com boa aproximacao para as demais espéecies podendo ser usado para estimar 0s
resultados a serem obtidos nas mais diversas condi¢cdes de misturas. Também é interessante
dizer que uma validacdo de um modelo tal como efetuado no presente trabalho, para uma
gama abrangente de dados e condi¢Ges de misturas, ndo foi encontrado na literatura, sendo as
comparagOes existentes efetuadas com poucos valores experimentais. Em se tratando de
gaseificacdo, os gases de saida de maior importancia sdo hidrogénio e monoxido de carbono
uma vez que apresentam maior peso no pode calorifico do gas de saida e os comparativos dos
resultados obtidos com o presente modelo e os dados experimentais do autor sdo

apresentados:

CO (%) Experimental (Campoy 2009) x Presente Modelo

B CO(%)E mCO (%)M

40,00
30,00

2 il

1234567 891011121314151617181920

Teste

%)

Figura 11 - Comparativo de valores experimentais de mondxido de carbono com os dados de (Campoy et
al. 2009) e presente modelo.
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H, (%) Experimental - Dados de Campoy(2009) x Presente
Modelo

mH2 (%) E H2 (%) M

30,00

25,00 - hBHFERE -
2000 =W A A — — -
15,00 - -
10,00 2 -
5,00 i -
0,00 SRR e,

14 15 16 17 18 19 20

(%)

|“I

123 456 7 8 910111213
Teste

Figura 12 - Comparativo de valores experimentais de hidrogénio (Campoy et al. 2009) e presente modelo.

5.3 Dados Experimentais do NEST

Os ensaios experimentais foram realizados no NEST a fim de obter a maior
concentracdo de hidrogénio através da variagcdo dos valores de ER e SB e foram medidas as
concentragfes de CO, H, e CH4, bem como medidos os perfis de temperaturas ao longo das
zonas de secagem, pirdlise, combustdo, gaseificacdo, ar priméario e secundario, bem como
determinados os respectivos comportamentos ao longo da realizagdo dos ensaios, conforme
mostra a figura 13;
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Figura 13 - Temperatura das zonas do gaseificador medidas ao longo dos ensaios experimentais obtidos
por Sales (2015).

A partir dos registros dos perfis de temperatura ao longo do gaseificador, pode-se
observar o comportamento transitorio durante o aquecimento do gaseificador, bem como das
mudancas ocorridas nas temperaturas de combustdo e gaseificacdo quando da introducdo de
vapor. A partir do ponto de introducdo de vapor no gaseificador observa-se uma queda nas
temperaturas de combustdo e gaseificacdo, enquanto existe a tendéncia de aumento da
temperatura do gas de sintese.

Os valores obtidos foram registrados através de sistema de aquisicdo de dados e as
leituras realizadas conforme a Tabela 6:
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Tabela 6 - Resultados experimentais obtidos nos ensaios realizados no gaseificador com injecéo de

misturas de ar (OP=21%) e vapor d’agua no trabalho de (Sales 2015)

73,50- | 648,60- | 505,70- | 487,70- | 16,91- 17,00-

04 |00 1,2-1,6 4,40-4,80
75,30 | 689,30 |508,10 |508.10 | 18,68 17,36
53,10- | 583,60- | 559,10- | 502,80 | 11,72 19,00-

04 |04 1,5-1,7 4,06-4,35
53,80 |632,40 |573,30 |507,10 |12,71 19.85
73,00- | 608,10- | 497,30- | 486,90- | 8,68- 21,01-

04 |10 1,3-1,4 3,83-3,95
75,20 | 671,00 |502,90 (500,80 |38,73 21,63
53,40- | 539,90- | 631,80- | 533,00- | 15,39- 16,24-

0,3 |00 1,5-1,6 4,23-4,27
55,40 | 610,80 |636,10 |533,50 | 15,45 16,31
60,40- | 453,40- | 595,10- | 516,60- | 8,21- 18,00-

03 (04 1,5-1,6 3,51-3,67
64,20 | 512,00 |611.20 |518,50 | 8,29 18,92
79,10- | 557,20- | 608,70- | 518,90- | 7,21- 19,00-

03 |10 1,5-1,6 3,50-3,54
79,50 |579,10 |609,40 |519,70 | 7,22 19,07
55,10- | 488,50- | 654,00- | 454,10- | 20,73- 16,00-

0,35|0,0 1,6-1,8 4,92-5,11
57,00 |545,90 |639,50 |472,10 | 21,19 16,58
67,70- | 533,60- | 569,00- | 533,00- |12,73- 18,00-

0,35|0,4 1,6-1,7 4,12-4,26
67,80 |537,10 |569,80 |533,40 | 12,82 18,84
58,10- | 546,30- | 614,80- | 509,20- | 8,39- 20,00-

0,35| 1,0 1,5-1,8 3,75-4,64
69,10 | 646,00 |632,10 |511,10 | 13,82 20,83
78,7- 505,50- | 465,10- | 403,60- | 14,02- 16,06-

0,25 0,7 1,4-2,4 4,00-4,60
85,7 622,90 |481,40 |434,50 | 15,78 16,17
75,1- 524,60- | 452,30- | 398,10- | 8,90- 16,95-

04 |07 1,4-1,5 3,45-3,51
79,3 687,50 | 465,10 | 414,90 | 9,00 17,07
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Tabela 7 - Resultados experimentais obtidos nos ensaios realizados no gaseificador com injecéo de

misturas de oxigénio (OP=100%) e vapor d’agua, obtidos por (Sales, 2015).

ER | SB | Tseceq) | Tpiroiec) | Teombieq) | Teasiec) | CO(%) | CHa(%) | Ha(%) | PCI(MI/Nm?)

114,40- | 597,20- | 627,30- | 594,50- | 23,06- | 3,50- | 34,06-
04 (04 7,84-7,94
120,70 | 628,80 | 689,00 | 610,00 | 23,26 | 3,58 34,53

84,90- | 562,90- | 651,10- | 598,50 | 20,76 | 3,15- | 34,65-
04 |10 7,49-7,69
89,20 697,80 | 688,30 | 615,10 | 20,85 | 3,30 35.94

88,70- | 389,00- | 503,10- | 385,60- | 24,01- | 5,30- 27,43-
03 (04 7,89-8,01
93,10 523,00 | 504,00 | 398,00 | 24,49 |5,44 27,54

85,10- | 552,50- | 480,20- | 385,30- | 17,67- | 3,25- 32,61-
03 |10 6,91-7,28
85,50 655,60 | 490,60 | 395,70 | 17,85 | 4,01 32,73

93,00- | 351,60- | 541,00- | 456,20- | 24,57- | 4,24- 33,01-
0,35|0,4 8,18-8,48
98,00 794,80 | 679,00 | 584,30 | 24,96 | 4,78 33,56

84,50- | 443,20- | 480,70- | 399,00- | 17,98- | 3,37- 33,33-
0,35| 1,0 7,07-7,16
85,10 544,50 | 490,60 | 414,00 | 18,05 | 3,46 33,79

Para efeito de comparacdo, foram considerados os maiores valores experimentais
obtidos, por convencéo. Os dados da biomassa utilizada e umidade foram inseridos no modelo
matematico e os valores experimentais foram comparados com os calculados pelo modelo

matematico desenvolvido e os resultados sdo apresentados na tabela 8:
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Tabela 8 — Comparativo dos valores percentuais em base seca simulados no modelo com os dados

experimentais obtidos por (Sales 2015). E=Experimental M= Modelo

Teste OP ER SB © c " RMS
E M E M E M
1 040 000 1870 2039 160 116 17,40 17,18 1,02
2 040 040 12,70 1181 1,70 2,75 19,90 18,64 1,08
3 040 100 870 610 140 404 2160 1901 261
4 0,30 0,00 1540 1941 160 468 16,30 1833 3,15
5 030 040 830 973 160 6,78 1890 1911 3,10
6 2t 0,30 100 720 3,77 160 883 19,00 17,77 4,67
7 03 000 2120 2018 180 251 16,60 1829 121
8 03 040 1280 1103 1,70 441 1880 1924 1,89
9 0,3 100 13,80 504 180 6,07/ 2080 1883 574
10 040 070 900 79 150 3,73 17,10 1864 1,69
11 0,30 0,40 2449 26,79 544 646 2754 37,80 6,10
12 0,30 1,00 1785 16,17 4,01 7,62 32,73 4024 491
13 035 040 2496 2880 4,78 445 335 37,79 3,30
14 0 0,35 1,00 18,05 19,10 346 49 33,79 41,04 432
15 040 040 2326 29,73 358 323 3453 3684 397
16 040 100 2085 2161 330 3,09 3594 4068 2,77

Média 3,22

Interessante notar que os resultados do presente modelo apresentam boa aproximacgéo
com os resultados experimentais obtidos pelo NEST e como sugestdo, os valores das corridas
9 e 11 e os valores em negrito deveriam ser confirmados em novos ensaios experimentais.

Pelos resultados apresentados, pode-se concluir que o modelo pode ser usado na
predicdo dos resultados de gaseificagdo com misturas e mais uma vez vale ressaltar que a
validacdo com grande numero de corridas experimentais como apresentado no presente
trabalho, ndo sdo comuns na literatura pesquisada. A seguir sdo apresentados os graficos

comparativos entre o presente modelo e os resultados experimentais:
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CO (%) Experimental (Sales 2015) x Presente Modelo

mCOE mCOM

35,00
30,00
25,00
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15,00
10,00
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1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16
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Figura 14 — Comparativo de valores experimentais de monoxido de carbono (Sales 2015) e presente
modelo.

H, (%) Experimental (Sales 2015) x Presente Modelo

BH2E mH2M

50,00
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30,00
20,00
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Figura 15 - Comparativo de valores experimentais para hidrogénio obtidos por (Sales 2015) e presente
modelo
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54 - Andlise do efeito da Variagdo da Razdo de
Equivaléncia (ER) e da relagcdao vapor/biomassa na

Composicéao volumétrica dos Gases

Uma vez validado o modelo mateméatico do gaseificador, pode-se entdo utilizar o
mesmo para predizer o comportamento do equipamento nas mais variadas condi¢bes de
operacdo a fim de obter dados para encontrar a condicdo desejada e assim obter a qualidade
do gas desejada para a finalidade de producéo de energia elétrica através da queima em motor
de combustdo interna ou turbina a gas, ou mesmo para a utilizacdo em reatores Fischer
Tropsch com a finalidade de producdo de biocombustiveis.

A seguir sdo apresentados os principais efeitos da introducdo de vapor saturado e
oxigénio na gaseificacdo. O principal efeito da introducdo de vapor implica na queda do teor
de monoxido de carbono, enquanto que o aumento concentracdo de oxigénio no fluido de
gaseificacdo implica no aumento da concentracdo de hidrogénio, sendo o méaximo
determinado para um dado valor de ER. A figura 16 mostra que o méaximo de CO na
gaseificacdo com ar é obtido sem a adicdo de vapor, na condicdo SB=0 em torno de 20% para
ER na faixa de 0,35-0,40. A medida que mais vapor é introduzido, o valor méaximo é

deslocado para valores maiores de ER.

Gaseificacdo com ar

SB=0.0 SB=0.4 == -SB=1.0 ------- SB=1.5

0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50 0,55 0,60

Razdo de Equivaléncia

Figura 16 — Efeito da introducéo de vapor na concentracdo de monéxido de carbono para gaseificacdo
comar.
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Ja na condicdo de gaseificacdo com oxigénio, 0 méximo de CO obtido é proximo de
40% para ER proximo de 0,40, sendo que decresce significativamente com a introducao de

vapor conforme mostrado na figura 17.

Gaseificagcdo com Oxigénio

—— SB=0.0 SB=0.4 === =SB=1.0 ------- SB=1.5

0,15 0,20 0,25 0,30 035 0,40 045 050 0,55 0,60

Razdo de Equivaléncia

Figura 17 - Efeito da introduc¢do de vapor na concentracdo de mondéxido de carbono para gaseificacdo com
oxigénio

A figura 18 mostra o efeito da introducdo de vapor na concentracdo de hidrogénio em
funcdo da concentracdo de oxigénio no meio gaseificante. Quanto mais oxigénio na mistura,
maior a concentracdo de hidrogénio é obtida atingindo um méaximo de 36% em volume para
ER préximo de 0,30.
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Figura 18 — Efeito da concentracéo de oxigénio no fluido gaseificante na geragéo de hidrogénio.

Efeito da concentracgdo de oxigénio na geracéo de
hidrogénio(SB=0,4)

56—— OP=21% OP=40% = = OP=70% === OP=100%

45 |
40 -
35 -
30 -
25 -

H2(%)

20 A

15—/

10 ~

5 -

0 T T T T T T T T

0,15 020 025 030 035 040 045 050 0,55

Razdo de Equivaléncia

A seguir sdo realizadas simulacGes para as diversas condi¢des de misturas:

a0

35

a0

25

20

Cancentragdo Wolumétrica(%)

15
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L 000
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_T - 700
- 500
- 500
>¢// o
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Temperatura de Gaseificagdo °C

Figura 19 - Composicao volumétrica em base seca dos gases e temperatura de gaseificacéo vs. razéo de

equivaléncia para gaseificacdo com ar e relacéo vapor biomassa=0,0
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A simulagéo da gaseificacdo com ar pode ser vista na figural9, fixando-se o valor de
SB=0 e OP=21% e variando-se ER. As concentracdes de H, e CO apresentam 0 mesmo
comportamento e atingem um maximo em torno de ER=0,40, sendo este valor de ER bem
préximo do minimo de CO, conforme a figura acima e em concordancia com o trabalho
realizado por (Martinez et al. 2011) no gaseificador do NEST com ar em dois estagios
utilizando eucalipto como biomassa e ar em dois estagios como fluido de gaseificacéo.

A temperatura predita de gaseificagdo aumenta de forma proporcional ao incremento de
ER, variando entre 500 e 800°C.

Conforme descrito por Lv et al. (2007), a temperatura no gaseificador co-corrente é
resultado da interacéo de reaces endotérmicas e exotérmicas. Um valor alto de ER promove
as reagoes de oxidacdo que implica em maior liberagdo de calor e aumento de temperatura.
Por outro lado, o aumento de temperatura acelera a taxa de reacdes de reducdo, que
consomem mais energia. Para valores de ER muito pequenos, a temperatura do gaseificador é
baixa, o que ndo € favoravel para as reacdes de gaseificacdo e o teor de H, decresce.

Quando os valores de ER s&o muito altos, as reac6es de oxidagdo aumentam fortemente,
resultando em menos H, e consequentemente a variacdo de ER atinge um maximo de H,

conforme mostrado na figura 20:
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Figura 20 - Efeito de ER na taxa de geracdo de H, por Lv et al. (2007)
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A variagdo de temperatura de gaseificagdo T4 com ER é mostrada em todas as
simulacgdes apresentadas nas figuras 22 e 23 e apresentam 0 mesmo comportamento obtidos

por Wang et al. (2015) para gaseificacdo com mistura de oxigénio a 50%.
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Figura 21 — Efeito de ER na temperatura de gaseificacdo adaptado de Wang et al. (2015)
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A simulacédo da introducédo de vapor no interior do gaseificador utilizando ar como fluido de

gaseificacdo pode ser mostrada na figura 22:

0OP=21 SB=0.4
50 1100
—_ C02
a5 4|— co L 1000
Hz
a0 J Na - 000
S0z L soo
F 3¥A|— cH4 =
\I'T{ - t L]
2 —_T - o0 @
& 304 2
e =
E] L so0 @
=3 m
= 254 @
[=] o
" - 500
o =
£ 204 Z
3 B - 400 o
: —— £
O 5 - o
200 &
U
107 L 200
5+ L 100
0 T T T T T 0
0.2 0.25 0.3 0.3s 0.4 045 0s

ER

Figura 22 - Composicao volumétrica dos gases vs. razdo de equivaléncia para gaseificagdo ar e relagao

vapor biomassa=0,4

O principal efeito da introducéo de vapor saturado a 100°C e 1 bar em um dos estagios
do gaseificador é a queda no patamar da concentracdo de CO e 0 aumento da concentracdo de
H.. Nesta condicéo de operagéo, 0 pico na concentracdo de H, fica em torno de 20% e ocorre
para ER=0,3 decorrente do favorecimento da reagdo de gas-agua conforme equacéao (4.60) e
da reacdo de Shift (4.61) de acordo com Huynh (2011) e sofre um decréscimo apds este valor.

Estas tendéncias verificadas através do modelo desenvolvido estdo em consonéancia com
0s resultados apresentados em trabalho tedrico experimental para diferentes tipos de biomassa
realizados por Loha, et al. (2011).

Aumentando-se o contetudo de vapor, a concentragdo de H, ndo € significativamente
alterada conforme pode ser observado, sendo que o teor de CO apresenta mais um decréscimo

de patamar para a faixa entre 5% e 10% conforme a figura 23:
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Figura 23 - Composicao volumétrica dos gases vs. razdo de equivaléncia para gaseificagcdo com mistura
de ar e relagéo vapor biomassa=1,0

5.4.1 Gaseificagcdo com Misturas de Ar e Vapor e Oxigénio
OP=40%

O efeito da introducdo de O, no fluido gaseificante reduz sensivelmente a concentragéo
de N, conforme pode ser visto na figura abaixo e um aumento no patamar de temperatura é
observado. O comportamento das curvas de H, e CO seguem 0 mesmo padrdo de variacdo em
decorréncia do aumento de ER e mantém o comportamento tal como no caso da gaseificagdo
com ar e sem vapor conforme figura 19, exceto pelo salto no patamar maximo no teor de H,
de 20 para 25%, representando um salto significativo. No caso de gaseificagdo com ar e sem

vapor, observa-se que a relagdo H,/CO permanece proxima de 1,0 sendo esta relacédo
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interessante no caso de sintese de biocombustiveis via sintese de DME de acordo com Haro et
al. (2013).

OP=40 5B=0.0

S0 1100
—_— C02

Concentragdo Volumeétrica(%)
Temperatura de Gaseificagdo °C

= 300

107 L 200

- 100

o2 025 03 0.35 04 045 05
ER

Figura 24 - Concentracao dos gases vs. razdo de equivaléncia para gaseificagdo com mistura de oxigénio a

40% e sem vapor.

Este comportamento pode ser entendido conforme descrito por Huynh and Kong
(2013), quando mais oxigénio é introduzido no reator, a eficiéncia da conversdo de carbono é
incrementada devido a disponibilidade de oxigénio para melhorar as reagdes de combustéo,
liberando mais calor para acelerar o processo de gaseificacao.

O mesmo comportamento foi descrito por Campoy et al. (2009), que relatou aumento
significativo no teor de CO quando do incremento de OP de 21% para 40%.

Com o aumento da concentragdo de oxigénio, 0 aumento na temperatura de gaseificacao
é bastante significativo a medida que ocorre 0 aumento de ER, conforme é possivel observar.
Este aumento de temperatura é esperado com o aumento de ER, uma vez que quanto maior o

valor de ER, mais proximo da reacdo de combustdo no interior do gaseificador.
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Figura 25 - Concentracéao dos gases vs. razdo de equivaléncia para gaseificagdo com mistura de oxigénio a

40% e relagdo vapor biomassa=0,4

Ja com a introducdo de vapor, a concentracdo de CO, sofre um aumento de patamar,
para um valor da ordem de 28% e os valores obtidos sdo coerentes com o trabalho de Campoy
et al. (2009). O mesmo comportamento na gaseificacdo com ar é observado, quando da
introdugdo de vapor na mistura mais rica em O a queda no teor de CO.

A combinacédo de vapor e uma mistura rica em oxigénio desloca 0 maximo da producao
de H, para ER em torno de 0,25-0,30, atingindo uma concentragédo em torno de 28% nesta
condigéo.

Quando mais vapor é introduzido, a condi¢do de pico no teor de H, é deslocada para
ER=0,35 aproximadamente com méaximo em torno de 30%, enquanto que a queda no teor de
CO é incrementada.
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Figura 26 - Concentracao dos gases vs. razdo de equivaléncia para gaseificagdo com mistura de oxigénio a
40% e relagéo vapor biomassa=1,0.

5.4.2 Gaseificagcdo com Misturas de Ar e Vapor e Oxigénio
OP=70%

O incremento no teor de O, de 40 para 70%, sem adi¢do de vapor implica em aumento
do teor de H, do patamar de 25% para 30% o deslocamento do valor maximo do teor de H,
para ER=0,35, bem como no teor de CO de 25% para 30-35% também atingindo o valor
méaximo proximo de ER=0,3. Ocorre um aumento na temperatura, indicando uma saturacéo
na quantidade de oxigénio disponivel para as reacdes quimicas. Como resultado, uma queda
significativa no teor de N, e uma inflexdo na curva de CO, conforme figura 26 Esta inflexao
pode ser explicada pela concorréncia de reagdes endotérmicas e exotérmicas no interior do
reator. De acordo com (Hosseini, Dincer, and Rosen 2012): baixas temperaturas favorecem
as reacOes na direcdo da formacdo de CH4 e CO,, que sdo reacOes exotérmicas. Neste
processo, o calor liberado é consumido pelas reac6es endotérmicas de formacéo de H, e CO.

Assim mais H, e CO sdo produzidos. Com o incremento de ER, as reacfes de oxidagédo
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aumentam fortemente, o que implica em maior quantidade de CO,, e consequentemente

menos H,, Este comportamento pode ser observado nas simulagdes efetuadas.
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Figura 27 - Composicao volumétrica dos gases vs. razao de equivaléncia com mistura de oxigénio a 70% e

relacdo vapor biomassa = 0,0

O efeito da introducdo de vapor nesta condi¢do pode ser vista na figura a seguir, aonde
0 maximo da producdo de H, chega proximo de 35% para ER=0,3 aproximadamente, um
aumento ndo muito significativo considerando a energia necessaria para a producdo de vapor.
Ocorre uma gqueda no teor de CO como relatado anteriormente e um pequeno aumento no teor
de CO,, mantendo o comportamento descrito no paragrafo anterior.

Para esta condicdo, a quantidade de N, no interior do reator fica bastante reduzida
conforme a figura acima variando de 5 a 13% com o aumento de ER e a concentra¢éo de CH4

mantém o comportamento decrescente com o aumento de ER.
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Figura 28 — Poder calorifico do gés vs. razdo de equivaléncia para mistura de oxigénio a 70% e relacdo

vapor biomassa =0,4

O fornecimento de mais vapor saturado implica numa queda adicional do teor de CO e
aumento do H, para um maximo em torno de 37% para valor de ER préximo de 0,35. Esta
condicdo pode ser particularmente interessante para a producéo de gas para o caso de sintese
de biocombustiveis via FT para a producdo de diesel e gasolina, onde o teor de H,/CO € da
ordem de dois, conforme descrito no trabalho de (Kumar et al. 2009).

O incremento da adicdo de vapor saturado implica na redugcdo do teor de CO e
consequentemente no aumento do teor de CO, cujo comportamento € inversamente

proporcional as variagdes no teor de CO.
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Figura 29 - Temperatura de gaseificagdo vs. razdo de equivaléncia para mistura de oxigénio a 70% e

relacdo vapor biomassa = 1,0

5.4.3 Gaseificagcdo com Misturas de Ar e Vapor e Oxigénio
OP=100%

A simulacdo da gaseificacdo com oxigénio puro € mostrada nas figuras a seguir, onde
para o caso da gaseificacdo sem vapor, Unico caso em que a producdo de CO é maior que a e
H,. O maximo da producdo de H, ocorre em ER=0,35. E interessante observar que as
progressdes obtidas na gaseificacdo com misturas enriquecidas com O, podem ser
interessantes quando da analise dos custos envolvidos, uma vez que a gaseificacdo com O,
pode representar um custo significativo no processo de obtencdo do gas na qualidade
desejada.

Bhattacharya, et al.(2012) obtiveram 0s mesmos comportamentos das curvas modeladas
no presente trabalho conforme mostrado na figura abaixo sendo que o dados utilizando
¢=1/ER. Para verificar a consisténcia do modelo desenvolvido, o gréfico da Figura 31 foi

plotado também utilizando ¢=1/ER na mesma faixa e os resultados foram comparados, a
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despeito do resultado do presente trabalho que mostra a fragdo volumétrica e do autor fracdo
molar.
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Figura 30 — Fracéo molar vs. ER para gaseificacdo com OP=95% obtida por Bhattacharya et al. (2012).
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Figura 31 — Composi¢do volumétrica para OP=95% mostrando as semelhangas das curvas do presente
trabalho e as obtidas por Bhattacharya et al.( 2012) em modelo de equilibrio para gaseificagdo com oxigénio
a 95%.
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Fica evidente que o teor de H, aumenta com o aumento de ER enquanto a concentracdo de
CO, decresce, porém isto € verdade até certo ponto, se faixa de ER for estendida para valores
de ¢ > 3, um novo aumento na quantidade de CO, é verificado conforme mostrado na figura

abaixo:
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Figura 32- Composicéo volumétrica para OP=95% mostrando as semelhangas das curvas do presente
trabalho e as obtidas por Bhattacharya et al.( 2012) em modelo de equilibrio para gaseificagdo com oxigénio
a 95%.

Bhattacharya et al. (2012) também relata que a concentracdo de CO ndo segue uma
tendéncia monotonica, atingindo um pico para um determinado valor de ER e esta mesma
tendéncia foi relatada por Melgar et al. (2007) conforme mostrado na Figura 34 . Com pouca
disponibilidade de oxigénio, a conversdao do carbono do combustivel em CO, ndo acontece e
como resultado, mais CO sera formado até um determinado valor de ER confome descrito no
item

Os resultados para gaseificacdo com ar obtidos com o presente trabalho sdo mostrados

na Figura 33 mostrando a semelhanga com os resultados obtidos por Melgar et al. (2007).
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Figura 33 — Resultados da simulagdo com o presente trabalho para gaseificacdo com ar utilizando
eucalipto.
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Figura 35 - Composicao volumétrica do gés vs. razdo de equivaléncia para mistura de oxigénio a 100% e
relacdo vapor biomassa = 0,0

Na condi¢do de gaseificacdo sem vapor, a relacdo H,/CO ficard proxima de 1 e neste
caso o maior teor de CO é obtido, favorecendo a obtencdo de um géas de maior poder
calorifico, entretanto a condicdo de 100% de oxigénio deve ser avaliada em termos
comerciais. J& com a introdu¢do de vapor o teor de H, aumenta ainda mais com o decréscimo
do teor de CO sendo o maximo valor obtido em torno de ER=0,3, nesta condi¢do, observa-se
também a minima concentracéo de CO,.

Ja na condicdo de SB=1, obtém-se 0 méaximo de H, em torno de 40% através da
modelagem conforme a figura abaixo. Os valores maximos de H, obtidos de forma

experimental por Wang et al. (2015) e Sales (2015) se situaram em torno de 36%.

96



OP=100 5B=0.4

50 1100
—_ Oz
45 | —— Cco = 1000
Hz
40 ~ N2 - =00
502

~ -800
E, L=
o t L]
2 - 700 2
a =
E =
E L so0 @
r=} L
> 254 @
o o
e - 500
o —_
£ 204 ‘E
@ = 00 a
E 15 3
- a
300 ¥

107 - 200

5+ - 100

0 T T T T T 0
0.z 0.25 0.3 0.35 0.4 0.45 ns

ER

Figura 36 - Composicao volumétrica do gés vs. razdo de equivaléncia para mistura de oxigénio a 100% e

relacdo vapor biomassa = 0,4
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Figura 37 — Composi¢ao volumétrica do gas vs. razao de equivaléncia para mistura de oxigénio a 100% e
relacdo vapor biomassa = 1,0
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5.5 Efeito da Variacédo da Razao de Equivaléncia (ER) e da
relacao vapor/biomassa(SB) no Poder Calorifico Inferior do

Gas

O poder calorifico do géas € diretamente proporcional a concentragdo dos constituintes
dos gases tais como H,, CO e CH,4 e inversamente proporcional a concentragdo de H,O e Ny,
Conforme correlagdo para o calculo do poder calorifico descrito no trabalho de Parikh et al.
(2005).

5.5.1 Gaseificagdo com Misturas de Ar e Vapor

Nas simulacdes a seguir verifica-se que com o aumento de ER a variacdo de
temperatura e PCI do gas se comportam de forma inversamente proporcional sendo que existe

a queda no PCI com o aumento da quantidade de vapor.
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Figura 38 - Poder calorifico do gas vs. razao de equivaléncia gaseificacdo com ar.
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Figura 39 - Poder calorifico do gés vs. razao de equivaléncia gaseificagdo com ar e relagcdo vapor
biomassa =0,4.
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Figura 40 - Poder calorifico do gés vs. relacdo vapor biomassa gaseificagcdo com e SB=1.0.



5.5.2 Gaseificacdo com Misturas ricas em oxigénio OP=40%

Segundo (Huynh and Kong 2013), quando concentracdo de O, muda de 21% para 40%,
0 decréscimo na concentracdo de N, e 0 aumento das concentracfes de H, e CO resultam em
um gés de maior poder calorifico, sendo que também esté relacionado com o teor de umidade
presente na biomassa, isto porque a dgua ndo contribui para a liberacdo de energia, mas

absorve energia da combustéo reduzindo o poder calorifico do gas.
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Figura 41 - Poder calorifico do gés vs. razéo vapor para mistura de oxigénio a 40% sem vapor.

A introdugdo de mais oxigénio, mudando a concentra¢do de 21% para 40% resulta em
um salto significativo no poder calorifico do gas em mais de 50%, saltando de
aproximadamente 4,5 MJ/Nm?® para 7,5 MJ/Nm?® para ER=0,3. J4 a introdugdo de vapor
saturado tem o efeito inverso no poder calorifico, reduzindo o valor do mesmo de forma
significativa. O aumento da quantidade de vapor saturado implica na reducéo da temperatura,

conforme pode ser verificado no trabalho de (Sales 2015).
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Figura 42 - Poder calorifico do gés vs. razao vapor para mistura de oxigénio a 40% SB=0,4.
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Figura 43 - Poder calorifico do géas vs. razao vapor para mistura de oxigénio a 40% e SB=1,0.
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5.5.3 Gaseificacdo com Misturas de Ar e Vapor e Oxigénio
OP=70%

A introducdo de mais oxigénio, mudando a concentracdo para 70% resulta em um
aumento da temperatura e aumento do poder calorifico, sendo que a introducdo de vapor

saturado implica na queda da temperatura e do PCI conforme observado nas figuras a seguir:
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Figura 44- Poder calorifico do gas vs. razdo vapor para mistura de oxigénio a 70% e SB=0,0.
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Figura 45 - Poder calorifico do gés vs. razao vapor para mistura de oxigénio a 70% e SB = 0,4.
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Figura 46 - Poder calorifico do gés vs. razéo vapor para mistura de oxigénio a 70% e SB=1,0.

5.5.4 Gaseificacdo com Misturas de Ar e Vapor e Oxigénio
OP=100%

A introducdo oxigénio puro como fluido de gaseificacdo implica em aumento do PCI de
forma ndo muito significativa quando comparado com a condicdo de 40%, o que indica que o
excesso de oxigénio pode implicar em custos maiores relativos a introducdo de oxigénio no
gaseificador, ou seja, a condicdo com 40% € bastante parecida com a condicdo 100% em
termos de poder calorifico.
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Figura 47 - Poder calorifico do gés vs. razdo vapor para mistura de oxigénio a 80% e relacdo vapor
biomassa = 0,0.
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Figura 48 - Poder calorifico do gas vs. razao vapor para mistura de oxigénio a 80% e SB=0,4.
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Figura 49 - Poder calorifico do gés vs. razao vapor para mistura de oxigénio a 80% e relacédo vapor
biomassa = 1,0.

5.6 Efeito da Variacao da Temperatura de Gaseificagao(Ty)
e darelacao vapor/biomassa na Concentracao das

Espécies

5.6.1 Gaseificagcdo com Misturas de Ar e Vapor
Zainal et al. (2001) apresentaram um modelo de equilibrio para gaseificacdo com ar a

variacdo do poder calorifico do gas com a temperatura, comparado com os resultados

experimentais.
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Figura 50 — Poder Calorifico do Gas vs. Temperatura para gaseificacdo com ar e madeira com 20% de
umidade, adaptado de Zainal et al. (2001)

Nas figuras a seguir é possivel observar este comportamento para as varias condi¢Ges de
mistura do fluido de gaseificacdo. Para o caso de gaseificagdo com ar e sem vapor, a
temperatura de gaseificacdo para a maxima producdo de H, fica em torno de 650°C, sendo que
uma temperatura mais baixa favorece a obtencdo de um maior poder calorifico do gas, sendo
esta condicdo obtida para valores mais baixos de ER. Nesta condicao, a relacdo H,/CO fica

préxima de 1:1. As concentracdes de CO, e CH,4 decrescem com o0 aumento da temperatura.
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Figura 51 — Composi¢ao do gas vs. Temperatura obtida no trabalho de Karmakar and Datta (2011) para

gaseificacdo em leito fluidizado de casca de arroz utilizando vapor superaquecido para SB=1,32.
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Figura 52 — Composi¢ao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificagdo para gaseificagdo com ar

E relevante notar que as concentracdes de H, e CO s&o incrementadas com o aumento
da temperatura, enquanto que CO, e CH,4 decrescem. Com 0 aumento da temperatura, de
acordo com o principio de Le Chatelier, a rea¢do endotérmica de CH; + H,O > CO+ 3 H, é
favorecida e como consequéncia ha um aumento no teor de H; e consequente reducdo de CH,4
conforme mostrado nas figuras a seguir:

A introducdo de vapor implica em reducdo do PCI decorrente da queda acentuada no

teor de CO, compensada pelo aumento na producédo de H, e CH,.
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Figura 53 - Composi¢ao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificacdo para gaseificacdo com ar e

relagdo vapor biomassa=0,4.
Na gaseificacdo com ar, quando mais vapor saturado € introduzido no reator conforme a
figura 54, maior é a queda no teor de CO, implicando em uma reducédo no PCI do gas.
A seguir, a variacdo do PCI com a temperatura € mostrada, sendo os resultados obtidos
no presente trabalho sdo consistentes com os valores do modelo de (Azzone, Morini, and
Pinelli 2012).
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Figura 54 - Variacdo do PCI com a temperatura adaptado de Azzone et al. (2012) para gaseificacdo com ar
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Figura 55 - Composi¢do volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificacdo para gaseificacdo com ar e
relagdo vapor biomassa=1,0.

5.6.2 Gaseificacdo com Misturas de Ar e Vapor e Oxigénio
OP=40%

(Zhou et al. 2009) descreveram de forma experimental o comportamento da composicao
do gas em funcdo da temperatura para casca de arroz e residuos de serraria em gaseificador de
leito arrastado em alta temperatura, na condicdo de OP=40% e o resultado pode ser visto na

Figura 56.
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Figura 56 - Efeito da Temperatura na Composi¢ao do Géas adaptado de Zhou et al.(2009) em Gaseificador
de Leito Arrastado em Alta Temperatura para Casca de Arroz e Residuos de Serraria.
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A andlise da figura mostra o aumento significativo de CO e H, com o aumento da
temperatura e a diminuicdo do teor de CO, e CH4 uma vez que, de acordo com o principio de
Le Chatelier altas temperaturas deslocam a reacdo na direcdo dos reagentes nas reacoes
exotérmicas e os produtos nas rea¢des endotérmicas.

Este comportamento pode ser observado nos resultados do modelo desenvolvido no
presente trabalho conforme mostrado nas figuras a seguir para misturas de ar, vapor e
oxigénio. Um aumento significativo no PCI variando de 4-11 MJ/Nm® do gas pode ser
observado quando uma mistura rica em oxigénio € introduzida no interior do reator em
decorréncia do aumento das concentracdes de H, e CO. No trabalho de (Lv et al. 2007) um

PCI maximo de 11,11 MJ/Nm? para misturas de ar, vapor e oxigénio é relatado.
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Figura 57 - Composi¢do volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificacdo para gaseificagdo com
mistura de oxigénio a 40% relacdo vapor biomassa=0,0.
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Figura 58 - Composicao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificacédo para gaseificagdo com
mistura de oxigénio a 40% relacdo vapor biomassa=0,4.

A consequéncia da introducdo de vapor na condi¢do de mistura rica em oxigénio para
OP=40% resulta em um maximo de producdo de H, em torno de 30% para uma temperatura
de gaseificacdo em torno de 700°C e uma redugdo no PCI variando de 4-10 MJ/Nm®,
acompanhado de um ligeiro aumento no teor de CO,. Este aumento é esperado uma vez que
quanto maiores as quantidades de O, disponivel no reator, maior € a taxa de conversdo de CO
em COs,.

Para a combinacdo de mistura rica em oxigénio com maior quantidade de vapor
fornecida, a queda no valor do PCI € significativa e a condi¢do de H, maximo é obtida para
temperatura em torno de 700°C, sendo esta condicdo propicia para a obtencdo de gas com

relagdes de H,/CO em torno de 2/1.

111



OP=40 ZB=1.0

50 14
— 02
45 = —_— O
Hz2 12
40 ~ N2
soz2
Wi
& a5 - — cmalFm
= ‘\_\\ — FoI .
m m
2 304 E
£ _“‘———_________q e E
e e —— . e
£ =}
‘_;05 25 4 ';'E
o
wm L =©
5 204 -
b= [
a
c 15
S -4
10 =
-2
5 -
0 1 I 1 I 1 1 1 1 1 I 0

580 800 620 640 860 GB0 700 720 740 760

Temperatura de Gaseificagdo °C

Figura 59 - Composi¢do volumétrica das espécies vs. temperatura de gaseificacio para gaseificacdo com

mistura de oxigénio a 40% rela¢do vapor biomassa=1,0.

5.6.3 Gaseificacdo com Misturas de Ar e Vapor e Oxigénio
OP=70%

Na auséncia de vapor e com uma mistura ainda mais rica OP=70%, o teor de H; atinge
um méaximo de 32% aproximadamente em torno de 730°C. O teor de N3 no interior do reator é
reduzido de forma drastica e a concentracdo de metano é diminuida. Nesta condicdo, a
geracdo de CO ultrapassa a de H,, atingindo um maximo em torno de 40% aproximadamente

na faixa de temperatura em torno de 750°C.
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Figura 60 - Composicao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificacdo para gaseificagdo com
mistura de oxigénio a 70% relacdo vapor biomassa=0,0.

Ja na condicdo de vapor introduzido, existe um descolamento das curvas com
decréscimo de CO para baixo e acréscimo de H, para um méaximo em torno de 35% na
temperatura de 700°C aproximadamente, acompanhado de um ligeiro aumento na
concentracdo de CO, Esta condicdo € particularmente ideal nos casos em que a relacdo

H,:CO requerida seja em torno de 1,5:1.
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Figura 61 - Composicao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificacdo para gaseificacdo com

mistura de oxigénio a 70% relacdo vapor biomassa=0,4.

Na condicdo de introducdo de mais vapor para SB=1.0, 0 maximo de H, obtido fica na ordem

de 36% para uma temperatura em torno de 700°C.

Concentragdo Wolumétrica do Gés

QOP=70 SB=10

35 -

30+

25+

20 -

coz

N2
s502
CHa

T T 1 1 T T T T T T 1 T
580 G600 620 640 GE0 680 700 720 740 760 780 800

Temperatura de Gaseificagdo °C

Hz - 12

PGl da Gas (MJ/Nm3)

Figura 62 - Composicao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificacdo para gaseificacdo com

mistura de oxigénio a70% relacdo vapor biomassa=1,0.

114



5.6.4 Gaseificacdo com Misturas de Ar e Vapor e Oxigénio
OP=100%
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Figura 63 - Composicao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificagéo para gaseificagdo com

mistura de oxigénio a 100% relacao vapor biomassa=0,0.

Para a condicdo de gaseificacdo com 100% de oxigénio, a maxima concentracdo de
hidrogénio é obtida em torno de 750°C e situa-se em torno de 36% e a maxima concentracao
de CO acima de 800 °C. Nesta condicdo é possivel a obtencdo de gas com relacdo H,:CO em
torno de 1:1 sendo que é possivel afirmar que os teores de H, e CO atingem um ponto de
maximo com o aumento da temperatura e 0 CO, uma condi¢do de minimo com o aumento da
temperatura. Isto pode ser particularmente interessante, uma vez que este minimo de CO;
indica uma condi¢do de maxima composicdo de gases combustiveis como CH,; CO e H; no

interior do reator.
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Figura 64 - Composicao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificacdo para gaseificacdo com
mistura de oxigénio a 100% relacdo vapor biomassa=0,4.

Com adicdo de vapor nota-se mais uma vez o descolamento das curvas de CO e Hy, bem
como o aumento do teor de CO, e o decréscimo do PCI, além de pequeno aumento da
concentracdo de CH,. Este fendbmeno é aumentado com a introdugdo de mais vapor para a
condicdo de SB=1.0, a concentracdo maxima prevista de H, fica proxima de 40% ainda para a

temperatura de 700 °C.
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Figura 65 - Composicao volumétrica dos gases vs. temperatura de gaseificagdo para gaseificacdo com
mistura de oxigénio a 100% relacdo vapor biomassa=1,0.

5.7 Taxas de Geracdao de Gas, Eficiéncia a Frio do

Gaseificador e Relagcdes H,/CO

Kuo e Chen (2014) realizaram a analise da gaseificagdo de biomassa natural e
torrefada em gaseificador co-corrente de leito fixo e apresentaram 0 comportamento da
variacdo na eficiéncia a frio do gaseificador em fungdo de ER modificado, conforme mostrado

na figura 66:
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Figura 68 — Efeito da variacdo de ER na eficiéncia a frio e na taxa de gera¢do de gés obtido de forma
experimental em gaseificador co-corrente de leito fixo com residuos de madeira por Sheth and Babu (2009).

O comportamento da eficiéncia a frio e taxa de geracdo de gas obtidos no presente
trabalho seguem o mesmo comportamento apresentado pelos autores conforme mostrado nas
figuras 69-70:
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Figura 69 — Eficiéncia a frio, taxa de geragdo de gas e relagdo H, versus ER para gaseificagdo com ar e
sem vapor.
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Para gaseificagdo com ar, a relacdo H,/CO tem um comportamento uniforme e o valor fica
proximo de 1 para uma extensa faixa de ER, enquanto que a eficiéncia a frio decresce de 0,8 a
0,7 com o aumento de ER e a taxa de geracdo de gas € incrementada de 1,5 a 3 com o

aumento de ER.
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Figura 70 — Variagao da eficiéncia a frio e taxa de geracdo de gas versus ER para gaseificagdo com ar e
vapor SB=0,4.

A introducéo de vapor no interior do gaseificador na gaseificagcdo com ar praticamente
ndo altera a curva de eficiéncia a frio e causa um aumento na taxa de geracdo de gas,
entretanto tem um acentuado efeito na relagdo H,/CO que pode atingir valores proximos de
trés para ER mais baixo, decrescendo de forma significativa com o aumento de ER. Isto se da
em funcdo da queda no teor de CO decorrente da introducao do vapor como mostrado no item
5.4.

Relacdes H,/CO até maiores podem ser obtidas quando mais vapor é introduzido no
interior do reator e estas relacbes sdo particularmente interessantes no caso de sintese de

biocombustiveis via FT.
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Figura 71 - Variacao da eficiéncia a frio e taxa de geracéo de gas versus ER para gaseificacdo com ar e

vapor SB=1,0.

No caso da gaseificacdo com mistura rica em oxigénio a 40% conforme abaixo, a

eficiéncia a frio ndo sofre alteracdo enquanto que a taxa de geracdo de gas é diminuida
significativamente e a relacdo H,/CO é mantida abaixo de 1.0 para toda a faixa de ER.
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Figura 72 - Variacao da eficiéncia a frio e taxa de geracao de gas versus ER para gaseificacdo com mistura

enriquecida de oxigénio OP=40% e vapor SB=0,0.
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No caso de mistura rica com vapor, o impacto na relacdo H,/CO néo € téo significativo
como na gaseificacdo com ar, atingindo valor maximo proximo de 2,0 e decrescendo com 0

aumento de ER até atingir valores proximos de 1,0.
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Figura 73 - Variacao da eficiéncia a frio e taxa de geracao de gas versus ER para gaseificacdo com mistura
enriquecida de oxigénio OP=40% e vapor SB=0,4.

Para mistura rica OP=40% e SB=1,0 a relacdo H,/CO atinge valores préximos de 7
decrescendo de forma logaritmica com o aumento de ER vindo a atingir valores proximo de 2
para ER proximo de 0,5. Interessante notar que o aumento na quantidade de vapor implica no

aumento proporcional da taxa de geragdo de gés.
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Figura 74 - Variacao da eficiéncia a frio e taxa de geracao de gas versus ER para gaseificacdo com
mistura enriquecida de oxigénio OP=40% e vapor SB=1,0.

Para misturas ricas e sem vapor a relacdo H,/CO se mantém préxima de 1.0, sendo que
a taxa de geracdo de gas varia em torno de 1,5. A relagdo H,/CO decresce com o aumento de
ER e consequentemente para elevadas temperaturas e os resultados obtidos sdo consistentes
com os o trabalho de Zheng (2013) e Rapagna et al. (2000).
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Figura 75 — Variacao da relagdo H,/CO obtida por Zheng (2013) em modelo de equilibrio para
gaseificacdo com vapor SB=1
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Figura 76 - Variacao da eficiéncia a frio e taxa de geragéo de gas versus ER para gaseificacdo com

mistura enriquecida de oxigénio OP=70% e sem vapor SB=0,0.

O comportamento descrito anteriormente se mantém para o caso de misturas mais
ricas como mostrado abaixo para misturas a 70% e 100% de oxigénio conforme mostrado nas

figuras a seguir:
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Figura 77 - Figura 78 - Variacao da eficiéncia a frio e taxa de geragdo de gas versus ER para gaseificacao

com mistura enriquecida de oxigénio OP=70% e vapor SB=0,4.
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Figura 79 - Variacéo da eficiéncia a frio e taxa de geracéo de gas versus ER para gaseificagdo com mistura

enriquecida de oxigénio OP=70% e vapor SB=1,0.
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Figura 80 - Variac¢do da eficiéncia a frio e taxa de geracao de gas versus ER para gaseificacdo com

mistura enriquecida de oxigénio OP=100% e vapor SB=0,0.
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Figura 81 - Variacéo da eficiéncia a frio e taxa de geracéo de gas versus ER para gaseificagdo com mistura
enriquecida de oxigénio OP=100% e vapor SB=0.4.
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Figura 82 - Variacao da eficiéncia a frio e taxa de geracao de gas versus ER para gaseificacdo com mistura
enriquecida de oxigénio OP=100% e vapor SB=1,0.
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5.8 Efeitos da Variac&do da Concentracao de Oxigénio e da

Introducéo de Vapor na Concentracao das Espécies

5.8.1 Efeito na Composicao volumétrica das Espécies

(Azzone et al. 2012) mostraram a variacdo do teor de O, em modelo de equilibrio para
a gaseificacdo de residuos de agricultura e os resultados obtidos sdo mostrados na Figura 83:
50
45| *CH4 »H2 +CO xH20 =CO2 N2
40 |

Composicao do gas (% vol.)

Y - o B 3

20 30 40 50 60 70 80 90 100
OP(%)

Figura 83 — Efeito da variacao de OP na composi¢do volumétrica do gés obtido por Azzone et al. (2012)

O presente trabalho apresenta as mesmas tendéncias das curvas obtidas e a gaseificacao
com misturas de O, e vapor sdo mostradas a seguir. Analisando, o incremento mais
significativo de H, e CO ocorre na faixa de OP variando de 21 a 50% , sendo que valores
maiores que 50% representam uma variacdo menor , 0 que podera ser interessante em termos
na analise econdmica na operacdo com fluido de gaseificacdo enriquecido com oxigénio.
Fixando-se ER e SB é possivel observar que as concentr¢cbes de H, CO, CO; e CHy
aumantam proporcinalmente ao incemento de OP, entretanto a variagdo mais signficativa
acontece para a faixa de 21 a 50%. A concentracdo de N, tem queda mais significativa neste

intervalo. J4 com o aumento de SB, nota-se um descolamento maior nas curvas de H, e CO.
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Figura 84 - Composicao volumétrica dos gases vs. teor de oxigénio para gaseificacdo com relacao vapor
biomassa =0,3 e razao de equivaléncia=0,4.

Com mais vapor introduzido, a queda na concentracdo de CO implica em relacdes
H,/CO da ordem de trés.
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Figura 85 - Composicao volumétrica dos gases vs. teor de oxigénio para gaseificacdo com relacio vapor
biomassa =0,3 e razao de equivaléncia=1,0.
Ja na condicdo de ER=0.4, é possivel observar a queda no teor de CO, e aumento no
teor de CO e também queda no teor de CH,4 tal como visto anteriormente no caso de aumento
de ER.
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Figura 86 - Composicao volumétrica dos gases vs. teor de oxigénio para gaseificagdo com relacao vapor
biomassa =0,4 e razao de equivaléncia=0,4.
E como era de se esperar, na condicdo de mais vapor introduzido, tem-se a relagéo
H,/CO proximo de 2/1 e a temperatura praticamente constante conforme relatado em
experimentos realizados por Campoy et al. (2009) e Huynh (2011).
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Figura 87 - Composicao volumétrica dos gases vs. teor de oxigénio para gaseificacdo com relacdo vapor
biomassa =1,0 e razao de equivaléncia=0,4

Também é possivel observar que para a condi¢do de gaseificacdo com 100% de
oxigénio, ird resultar em um poder calorifico maximo em fun¢&o dos contetdos de H, e CO,

serem maximizados nesta condig&o.

5.8.1 Efeito no Poder Calorifico Inferior do Gas

A variacdo do poder calorifico inferior do gas foi descrita por (Azzone et al. 2012) que
desenvolveram um modelo de equilibrio para gaseificacdo de talos de milho, talos de girassol
e palha de canola e o resultado estd mostrado na Figura 88 indicando a tendéncia crescente do

PCI a medida que o teor de oxigénio é incrementado.
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Figura 88 — Efeito da variagdo de OP no poder calorifico do gas obtido por Azzone et al. (2012)

O resultado da simulacdo do presente trabalho apresenta a mesma tendéncia obtida pelo
autor na figura anterior quando introduzimos misturas de O, e vapor conforme mostrado na
Figura 89. Conforme a figura abaixo, é interessante observar que existe um crescimento
significativo do PCI até aproximadamente OP=50% e uma tendéncia de saturacdo do PCI
para valores maiores que OP=50%, o0 gque indica uma satura¢do na quantidade de oxigénio e
deve ser levado em conta na avaliagdo econdmica para a gaseificagdo com misturas ricas em

oxigénio.
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Figura 89 — Poder Calorifico Inferior

vs. Teor de Oxigénio para relagédo vapor biomassa=0,4 e razao de equivaléncia=0,3.
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Tal como descrito anteriormente, é possivel observar a queda no PCI com a introducéo
de vapor e o aumento do PCI mais significativo se da na regido de 21 a 50% conforme 0s

gréficos a seguir.
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Figura 90 - Poder Calorifico Inferior vs. Teor de Oxigénio para relagdo vapor biomassa=1,0 e razado de
equivaléncia=0,3.
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Figura 91 - Poder Calorifico Inferior vs. Teor de Oxigénio para relacédo vapor biomassa=0,4 e razao de
equivaléncia=0,4.
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Figura 92 - Poder Calorifico Inferior vs. Teor de Oxigénio para relacédo vapor biomassa=1,0 e razao de

equivaléncia=0,4.
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5.9 Efeitos da Variacédo da Relacdo vapor biomassa (SB) na

Concentracao das Espeécies

O efeito da introdugao de vapor no interior o reator implica no aumento da quantidade
de hidrogénio produzido, sendo que também a umidade presente na biomassa ira contribuir
para este efeito. Através das andlises das simulacOes efetuadas, pode-se inferir que aa
tendéncia do aumento no teor de CO, e o decréscimo do CO ocorre de forma assintotica com
0 aumento de ER. Uma explicacdo interessante sobre o efeito da introducdo de vapor é
descrita por (Thanapal et al. 2012) é a combinagdo de dois fendbmenos, um fisico e outro
quimico. Ocorre 0 aumento do valor de Cp da mistura, em decorréncia da introducédo de vapor
devido de alto valor de Cp da agua e reducdo da fracdo molar de oxigénio devido a introducgéo
de vapor como meio gaseificante sendo que os dois efeitos tendem a reduzir a temperatura. A
reducéo na fracdo molar de O, reduz a taxa de oxidagdo de C em CO e aumenta as reagdes de
carbono com vapor e, portanto maior producdo de H, e CO, além da reducdo de CO devido
reacbes de CO + H,0. Este efeito combinado dos dois primeiros implica em queda da
temperatura enquanto que a reacdo de CO+H,O libera calor e numa situacdo de equilibrio
quimico ndo haveria queda na temperatura, entretanto esta reacdo ocorre mais a jusante da
zona de oxidagdo e por este motivo a temperatura é reduzida com a introducdo de vapor
conforme valores experimentais obtidos de acordo com (Sales 2015)

No trabalho de Loha et al.(2011) para gaseificacdo com vapor superaquecido em leito
fluidizado para varios tipos de biomassa, sdo mostrados os comportamentos das variagoes das
concentragOes das espécies em funcdo de SB para temperatura constante:
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Figura 93 — Variagdo da porcentagem e CO com SB para temperatura de 750°C obtido por Loha et al.
(2011).
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Figura 94 - Variacao da porcentagem e CO, com SB para temperatura de 750°C obtido por Loha et al.
(2011).
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Figura 95 - Variacdo da porcentagem e H, com SB para temperatura de 750°C obtido por Loha et
al.(2011).

Verifica-se que as tendéncias das variagdes das curvas obtidas seguem 0 mesmo
comportamento dos observados no trabalho o autor e as variaches percentuais sdo
compativeis. Ha uma forte influéncia de SB na composicdo final do gas. Para a biomassa
utilizada no presente trabalho, as situacdes de trabalho foram simuladas para gaseificagdo com
ar OP=21% e com ER na fixado em 0,3 e 0,4 conforme as figuras a seguir:
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Figura 96 — Composi¢do volumétrica dos Gases vs. Relagéo vapor biomassa para gaseificagdo com ar e
razao de equivaléncia=0,3.
Zheng (2013) obteve as seguintes concentracdes volumétricas usando modelo de
equilibrio. Vale ressaltar que as tendéncias das curvas obtidas no presente trabalho sdo as

mesmas obtidas pelo autor.
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Figura 97 — Composi¢ao volumétrica dos gases em fun¢édo de SB para gaseificacdo de madeira a 750°C em
comparacdo com dados experimentais da literatura obtido por (Zheng ( 2013) 2013).
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Aqui o gradual aumento do teor de H, é observado com o aumento de SB e
consequentemente existe uma queda no teor de CO, enquanto que a temperatura permanece
em um patamar praticamente constante conforme descrito por Campoy et al. (2009) e Huynh
(2011).

(Parthasarathy and Narayanan 2014) reportaram que para valores baixos de SB, existe a
formacdo de carbono sélido e metano. Com o incremento da introducdo de vapor, tanto o
metano quanto o carbono séo reformados para mondxido de carbono e hidrogénio. Quando a
guantidade de vapor introduzida excede a de biomassa, a formacdo de carbono sélido e
metano sdo reduzidos, enquanto que as de hidrogénio e dioxido de carbono incrementam
proporcionalmente. Por outro lado a quantidade CO é reduzida uma vez que 0 vapor aumenta
as taxas de reagdes de gas d’agua e reforma dos hidrocarbonetos.

Neste contexto, a introducdo de vapor no gaseificador e o incremento do mesmo na
forma de SB implicam no aumento direto da formacao de hidrogénio no gas de sintese.

Inayat et al. (2012) descreveram que a presenca de vapor incrementa a concentracao de
H, e reduz CO no gas produzido, mais biomassa e CH,4 sdo convertidas em CO e Hy,
entretanto o teor de CO é drasticamente reduzido devido ao excesso de vapor que muda as
taxas de reacOes de gas d’agua e Shift.

Conforme observado no resultado da modelagem conforme a Figura 96, a producgéo de
hidrogénio cresce com o0 aumento de SB acompanhando as tendéncias apresentadas por
(Inayat et al. 2012) e no trabalho de Wei et al. (2007).

Por outro lado, o excesso de vapor é prejudicial, uma vez que ira resultar numa queda de
temperatura do gaseificador e consequente aumento significativo na formacéo de alcatréo.

Também, no trabalho realizado por (Franco et al. 2003), uma gueda significativa no
teor CO é reportada, como resultado da admissdo de vapor no interior do reator. No trabalho
deste autor, a maxima geracdo de H, ocorre entre SB=0,6 e 0,7. Ainda de acordo com o autor,
0 aumento do teor de CH,4 pode ser explicado devido a presenca H, que favorece a reacéo de
metanagdo. Entretanto, a concentracdo de metano é fortemente afetada pelo valor de ER
conforme € possivel concluir através da Figura 96 e Figura 100. O aumento de ER também
implica no aumento significativo da temperatura de gaseificacdo, passando de 550 (ER=0,3)
para 680°C ( ER=0,4) aproximadamente.

137



¢CO AH2 mCO2 ACH4 0 CnHm
50 +
% aid \’\’_/}.
E
"
S 30 +
=
g,
2 20 T
é ——— %%
8 107
M\. o o,_o
0 t { t t
04 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
SB

Figura 98 — Composi¢ao do gas adaptado de Franco et al.(2003) na gaseificacdo de Pinus a 800°C com

injecao de vapor.

A queda no teor de CO e aumento no teor de CO, obtidos nos resultados a seguir séo
consistentes com os valores obtidos no trabalho de (Rapagna et al. 2000).
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Figura 99 - Composicao volumétrica dos Gases vs. Relagédo vapor biomassa para gaseificagdo com ar e

razao de equivaléncia=0,4.

Conforme é possivel observar na Figura 99, o incremento no valor de ER de 0,3 para
0,4 implica em um aumento da concentracdo de H,, mas de forma n&o téo significativa. O teor
de CO, aumenta com o aumento de SB e decresce com 0 aumento de ER. O aumento do teor
de N, acontece conforme era de se esperar com o0 aumento de ER.

O efeito de SB na composicdo do gas também foi descrito por (Inayat et al. 2012) em
modelo cinético tedrico experimental desenvolvido em Matlab® sendo que as tendéncias das
curvas do modelo desenvolvido no presente trabalho apresentam maior concordéncia com os
valores experimentais descritos, quando comparados com o0s tedricos apresentados em seu

modelo conforme a Figura 100.
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Figura 100 — Efeito de relagdo vapor biomassa na composicao do gas adaptado de (Inayat et al. 2012)

Wei et al. (2007) estudaram o efeito de SB na composicdo do gas de 0,0 até 1,0 g/g e
relataram que as concentragdes de CO e CH,4 decrescem com o aumento de SB, enquanto que

as concentracfes de CO, e H, aumentam com a introducdo de vapor no meio gaseificante.
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Entretanto, para valores acima de 1,0 verifica-se um aumento da quantidade de CH4 @ medida

que mais vapor é introduzido.
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Figura 101 - Efeito de relacéo vapor biomassa na composicao do gas adaptado de Wei et al. (2007)

No modelo de equilibrio desenvolvido por Karmakar and Datta (2011) com base no
modelo desenvolvido por Zainal et al. (2001), o efeito de SB na composi¢do do gas foi obtido
para um gaseificador de leito fluidizado de bancada. Os resultados obtidos podem ser

observados na Figura 102.
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Figura 102 - Efeito de relagdo vapor biomassa na composi¢édo do gas adaptado de (Karmakar and Datta

2011) para gaseificacdo de casca de arroz com vapor superaquecido a 750°C.
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Aumentando-se a concentragdo de O, de 21 para 40%, observa-se um aumento
significativo na concentracdo de H, para a faixa de 25-30% comparando a Figura 96 com a
Figura 103 e um correspondente aumento da temperatura de gaseificacdo. Também conforme
esperado, o teor de N decresce de forma significativa.

Também é possivel concluir que o efeito da introducdo de vapor na concentracéo de H,

é pequeno comparado com o aumento da concentracao de O,.
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Figura 103 - Composicdo volumétrica dos Gases vs. Relagéo vapor biomassa para gaseificacdo com

mistura de oxigénio a 40% e raz&o de equivaléncia=0,3.
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Figura 104 - Composicao volumétrica dos Gases vs. Relacdo vapor biomassa para gaseificagdo com

mistura de oxigénio a 40% e razédo de equivaléncia=0,4.

Simulando uma concentracdo maior de O,, de 40 para 70%, observa-se que a
concentra¢do maxima de H; apresenta um salto menor, de 20% para 30% conforme é possivel

verificar comparando a Figura 96 com a Figura 103.
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Figura 105 - Composicao volumétrica dos Gases vs. Relacdo vapor biomassa para gaseificagdo com
mistura de oxigénio a 70% e razéo de equivaléncia=0,3.
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Figura 106 - Composicao volumétrica dos Gases vs. Relacdo vapor biomassa para gaseificagdo com

mistura de oxigénio a 70% e razéo de equivaléncia=0,4.
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Pequenas alteragdes na composicdo do gas sdo observadas quando o teor de O, é
aumentado de 70% para 100%, o que indica uma saturacdo na quantidade de oxigénio que

participa das reagdes de gaseificacao.
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Figura 107 - Composicdo volumétrica dos Gases vs. Relagdo vapor biomassa para gaseificagdo com
mistura de oxigénio a 100% e razéo de equivaléncia=0,3.
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Figura 108 - Composicéo volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificagéo para gaseificacdo com
mistura de oxigénio a 80% e razdo de equivaléncia = 0,4.5.9.3 Efeito da Variacao da Rela¢do vapor

biomassa no Poder Calorifico do Gas
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Figura 109 - Poder Calorifico Inferior vs. Relagdo vapor biomassa para gaseificacdo com ar e razao de
equivaléncia=0,3.
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Fixando-se OP e ER a temperatura de gaseificacdo permanece praticamente constante
e 0 PCI decresce de forma linear com o aumento de SB. Para gaseificagdo com ar a
temperatura resultante da simulacéo nesta condicdo apresenta-se em torno de 720°C, acima do
valor experimental obtido por (Sales 2015). J& na condicdo de SB=0.4 conforme abaixo,

ocorre a redugdo do PCI para valores variando de 4 a 3MJ/Nm?® com o aumento de SB.
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Figura 110 - Poder Calorifico Inferior vs. Relacdo vapor biomassa para gaseificagdo com ar e razéo de
equivaléncia=0,4.

Ja com mistura rica em oxigénio OP=40%, a temperatura apresenta um acréscimo
significativo de 580°C para cerca de 720°C como era de se esperar devido ao aumento das

reacOes de oxidacgéo devido ao maior teor de oxigénio conforme mostrado na figura abaixo:
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Figura 111 - Poder Calorifico Inferior vs. Relacdo vapor biomassa para gaseificagdo com mistura de
oxigénio a 40% e razao de equivaléncia=0,3.

O aumento de ER de 0,3 para 0,4 ndo implica em alteragdes significativas no PCl e na

temperatura que se mantém praticamente constante com o aumento de SB.
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Figura 112 - - Poder Calorifico Inferior vs. Relacdo vapor biomassa para gaseificagdo com mistura de
oxigénio a 40% e razao de equivaléncia=0,4.
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Figura 113 - - Poder Calorifico Inferior vs. Relagao vapor biomassa para gaseificagdo com mistura de
oxigénio a 70% e razéo de equivaléncia=0,3.
Para mistura ainda mais rica em oxigénio, ocorre um aumento significativo no PCI
variando na faixa de 8 a 4 MJ/Nm? e decresce de forma praticamente linear com o aumento se
SB.
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Figura 114 - Poder Calorifico Inferior vs. Relagdo vapor biomassa para gaseificagdo com mistura de
oxigénio a 70% e razdo de equivaléncia=0,4.
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Figura 115 - Poder Calorifico Inferior vs. Relacdo vapor biomassa para gaseificagdo com mistura de

oxigénio a 100% e razao de equivaléncia=0,3.
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Figura 116 - Poder Calorifico Inferior vs. Relagdo vapor biomassa para gaseificagdo com mistura de

oxigénio a 100%o e razao de equivaléncia=0,4.

5.10 Efeito da Variacdo da Relacao vapor biomassa (SB) na
Taxa de Geracao de Gas e na Eficiéncia a Frio do

Gaseificador
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Figura 117 — Composicao volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificacao para gaseificacdo com ar
e razdo de equivaléncia = 0,3.

Para a gaseificacdo com ar e ER baixo, préximo de 0,3, o aumento de SB implica em

uma variacao significativa da relacdo H,/CO conforme mostrado na figura acima. Fixando-se

OP e ER, a eficiéncia a frio se mantém praticamente constante.
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Figura 118 - Composicdo volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificacdo para gaseificagdo com ar

e razao de equivaléncia = 0,4.
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Figura 119 - Composicdo volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificagdo para gaseificagdo com

mistura de oxigénio a 40% e razéo de equivaléncia = 0,3.
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Com o aumento de ER, a relacdo H,/CO varia de forma menos sensivel com o aumento de
SB. Nas proximas figuras, com o aumento gradativo de OP, variagcfes significativas na taxa

de geracdo de gas, eficiéncia a frio e relacBes H,/CO néo sdo observadas.
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Figura 120 - Composicéo volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificagdo para gaseificagdo com
mistura de oxigénio a 40% e raz&o de equivaléncia = 0,4.
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Figura 121 - Composicéo volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificagdo para gaseificacdo com

mistura de oxigénio a 70% e razéo de equivaléncia = 0,3.
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Figura 122 - Composicéo volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificagdo para gaseificagdo com

mistura de oxigénio a 70% e razao de equivaléncia = 0,4.

CP=100 ER=0.3
1 ]
—— Taxa Geragio Gas
0.8 o | —— Eficiéncia a Frio
1 L 7
— HZICO —
0.8 -
= G
0.7 =
£ -5
E,- 0.5 =
2
=
L]
m 0.5- - 4
o
[=]
et
o 0.4
b -3
0.3 =
L 2
0.2 -
- 1
0.1 =
o T T T T T T T T T T T o
o 01 0.2 03 0.4 o5 0.6 o7 o8 o8 1.1 1.2 1.3
5B

Taxa de Geragdo de Gas (Nm3/kg Biomassa)

153



Figura 123 - Composicdo volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificagdo para gaseificagdo com

mistura de oxigénio a 100%o e razao de equivaléncia = 0,3.
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Figura 124 - Composicéo volumétrica dos gases vs. Temperatura de gaseificagdo para gaseificagdo com

mistura de oxigénio a 100% e razdo de equivaléncia = 0,4.
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Capitulo 6

6.1 - CONCLUSOES

e Modelo é interessante para a avaliacdo do PCI do gas para queima em MCI;

e Permite adequacéo do gas para diferentes tipos de maquinas.

e Boa ferramenta para definir as condi¢es iniciais de operacao;

e O poder calorifico do gas com a utilizacdo de ar e vapor variou entre 3,50 e
4,50 MJ/Nm3, valores inferiores a gaseificacdo com ar, baixo para queima em
MCI. Entretanto, a relagdo H2/CO varia de 1,5 a 2,5, recomendado a aplicacéo
do gas em processos de sintese e em célula a combustivel.

e O maximo teor de hidrogénio para gaseificagdo com mistura oxigénio vapor
ocorre em ER=0,35.

e Na gaseificagdo com mistura ar+ vapor a condi¢cdo que apresentou maior
concentracdo de hidrogénio (20%) ocorre para uma ER= 0,35 e SB=-entre 0,4 ¢
1,0. A condicdo que apresentou maior poder calorifico (~4,0 MJ/N3) para ER=
0,35 e SB=0,4.

e A utilizagdo de vapor produz gas com maior teor de hidrogénio, porém com
baixo teor de monoxido de carbono e metano, como consequéncia um gas com
baixo poder calorifico. Uso de vapor saturado que desfavorece as reacdes de
Boudoard ( Geracédo de CO).

e No uso de mistura vapor+ oxigénio, ( auséncia de nitrogénio ) ndo ha diluicao
do gas e a presenca de oxigénio favorece as reacdes de gaseificacdo que produz
um gas com maior teor de hidrogénio e monéxido de carbono.

e A utilizagdo de mistura vapor+ oxigénio produz um gas com maior

concentragdo de hidrogénio, variando entre 25 e 40 %, e maior teor de
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monoxido de carbono, variando entre 15 e 25% produzindo um gas com um
poder calorifico inferior em torno de 8 MJ/Nma3.
e O PCI do gés utilizando mistura vapor + oxigénio praticamente dobra se

comparado & mistura ar+ vapor viabilizando a queima em MCI.

RECOMENDACOES PARA TRABALHOS FUTUROS

e Utilizar vapor superaquecido nas misturas e comparar com resultados
experimentais;

e Comparacdo de gaseificacdo com misturas para diferentes tipos de biomassa.

e Analisar a variacdo dos parametros de saida com a variacdo da umidade;

¢ Realizar anélise econémica da gaseificacdo com misturas de ar/vapor e oxigénio
de modo a aperfeicoar a relacdo custo x beneficio em fungéo das proporgdes no
cada componente da mistura no fluido de gaseificagéo.

e Desenvolver modelo 3D e determinar as equacfes das superficies a fim de obter
as concentracdes das espécies em funcdo de ER, SB e OP;

e Realizar analise econémica da gaseificacdo com misturas de ar/vapor e oxigénio
de modo a aperfeicoar a relacdo custo x beneficio em funcéo das proporcgdes no
cada componente da mistura no fluido de gaseificagéo.

e Introduzir no modelo os calculos de eficiéncia de converséo de carbono e teor de

cinzas.
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8- ANEXO

8.1 — Codigo da programacao em Scilab®

”*****************************************************************************

*hkkkhkkkhhkkkhkkkhhkkkhkhkkhhkkkhhkkikkhkkhhkkhkkhhkkikkik

//UNIVERSIDADE FEDERAL DE ITAJUBA - UNIFEI

//POS GRADUACAO EM ENGENHARIA MECANICA

/INEST -NUCLEO DE EXCELENCIA EM SISTEMAS TERMICOS
//ALUNO:FRANCISCO REGIS MACHADO NASCIMENTO
/IMATRICULA 29393

//ORIENTADOR: PROF. DR. ELECTO EDUARDO DA SILVA LORA
//ICO-ORIENTADOR: PROF.DR. JOSE CARLOS ESCOBAR PALACIO
INTAJUBA MG MAIO DE 2015

/*****************************************************************************

*hkkkhkkkhhkkkhkkkhkhkkkhkkkhhkkkhkkikkhkkhkhkkhkkhkkhkkikkik

/I Este programa determina os paréametros de saida de gaseificador tipo co-corrente a partir de
biomassa. Os parametros de entrada sdo os teores de carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e
enxofre (CHONS), o teor de umidade da biomassa, a razdo de equivaléncia, temperatura inicial
dos reagentes e temperatura de referéncia. A partir dos dados de entrada sao determinados 0s
numeros de moles da umidade e o nimero de moles de oxidante, neste caso, misturas de ar vapor
e oxigénio. A partir do poder calorifico da biomassa, a entalpia de formagédo da biomassa €
obtida. Na sequéncia, o valor inicial de temperatura de reacéo € assumido, e esta temperatura
corresponde a temperatura de gaseificacdo. A composicdo do gas produzido € estimada com base
na minimizacgdo da energia livre de Gibbs para o calculo das constantes de equilibrio. Através do
balanco de massa, um sistema de equagdes néo lineares obtido e a solugéo do sistema é
determinada atraveés da utilizac@o da funcéo fsolve do Scilab. Apos a determinacéo dos
coeficientes molares da equacgao geral da gaseificacédo através do balango de massa, séo
determinadas as entalpias absolutas dos reagentes e produtos. A partir da equacgéo da energia, a
temperatura de gaseificacdo é determinada. Quando o equilibrio térmico e quimico é
estabelecido e a temperatura de equilibrio converge para um valor menor que o erro
estabelecido, a composi¢cdo molar dos gases resultantes do processo de gaseificacéo e
temperatura sdo obtidos e os parametros de saida s&o calculados.

clc

clear
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/IANALISE ELEMENTAR DA BIOMASSA

/I PESOS MOLECULARES PM_C. PM_H. PM_N. PM_O. PM_S. PM_ar. PM_CO.
PM_H2.PM_N2. PM_CO2. PM_SO2. PM_CH4

J/IENTALPIAS A 298 K h_Iv. ho_CO2. h0_CO. h0_CH4. h0_H20_I. h0_H20_g. h0_N2.
h0_H2.h_R_H20.h0_02. h0_SO2. h0_NO

//IConstantes polinomiais de Burcat & Ruscsic para o célculo das propriedades termodindmicas

dos componentes:

/IN2
/IN2_1.N2_2.N2_3.N2_4.N2_5.N2_6.N2_7

/IH2
/IH2_1.H2_2.H2_3.H2_4.H2 5.H2_6.H2_7

/IH20
/IH20_1.H20 _2.H20 3.H20 4.H20 5.H20 6.H20 7

/ICO2
//CO2_1.C02_2.CO2_3.CO2_4.C02_5.CO2_6.CO2_7

/ICO
//ICO_1.CO_2.CO_3.CO_4.CO_5.CO_6.CO_7

/ICH4
/ICH4_1.CH4_2.CH4 3.CH4_4.CH4 5.CH4_6.CH4 7

/102
//02_1.02_2.02_3.02_4.02 5.02_6.02_7

1/S02
//S02_1.502_2.802_3.502_4.502_5.502_6.502_7

/ NANNNNNNNNNNNNNNNNNNNANNNNNNNNNNNNNNNNNN

IIVARIAVEIS CALCULADAS

/ / NNANNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNANNNNNNNNNNN

/INUMERO DE MOLES
IIX.Y.Z.W. V

//IMASSA TOTAL DA umidade
/Imassa_Ubio, mt

/IPESO MOLECULAR DA BIOMASSA E DA AGUA
/IPM_BIO. PM_H20

/IMASSA
/IMASSA DA BIOMASSA UMIDA
/IMassabioumida

//IVALORES NORMALIZADOS DE X.Y.Z.W eV CONSIDERANDO X =1
/Inorm_X. norm_Y. norm_Z. norm_W. norm_V

/IVALOR DE BETA ESEQUIOMETRICO. BETA E NUMERO DE MOLES DA umidade
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/IBEST.BETA.ALFA
//IRELACAO AR COMBUSTIVEL
IIAFR ,AFR_est

JICALORES ESPECIFICOS, ENTALPIAS E ENTROPIAS DOS PRODUTOS
/ICp_CO2.Cp_CO.Cp_H2.Cp_H20.Cp_N2.Cp_CH4.Cp_R_N2. Cp_02
/ICp_SO2.h_CO2.h_CO.h_CH4.h_H2.h_N2.h H20.h_R_N2. h_O2.
h_SO2.s_CO2.s CO.s_ CH4.s H2.s N2s H20.s R N2.s 02.

s S02.g_CO2.g_CO.g_CH4.g_H2.g_N2.g_H20.g_R_N2. g_02. g_SO2

//ENTALPIA DA BIOMASSA ,FATOR DE RELAXAMENTO,CONSTANTES DE
EQUILIBRIO,TEMPERATURA DOS PRODUTOS,ERRO, TEMPERATURA DOS REAGENTES,
TEMPERATURA DE REFERENCIA.

/lurf.n_comb. k1. k2. TG old. T_G. T_GR. ERROR. TO

[/IFRACAO MOLAR DOS PRODUTOS
[[fm_CO2. fm_CO. fm_H2. fm_H20. fm_CH4. fm_N2. fm_SO2

IIVARIAVEIS AUXILIARES
[/ CTE T1. T2. T3. T4. T5.T76.T01.T02.T03.T04.T05.T06

//ICOMPOSICAO VOLUMETRICA (mol/m3)
Ilv_T.v_CO2.v_CO.v_H2.v_H20.v_CH4.v_N2.v_SO2
/Iv_CCO2.v_CCO.v_HH2.v_HH20.v_CCH4.v_NN2.v _SSO2.v_H20Norm.v_Ts
/lc T.c_CO2.¢c_CO.c H2.c H20.c CH4.c N2.c_SO2

/IMASSA DE AGUA,MASSA DE GAS, PODER CALORIFICO INFEIOR, MASSA
ESTEQUIOMETRICA DE AR

//m_H20_u.m_H20_c.mcomb_u.m_ar. m_R.m_gas. PCl_u. PCI_s. LHV.Y_e. m_ar_est.AF_m.
AF_v.m_ar_

//[PCI_gasfrio
//BETA gas. h_g. Qr_gas. aal. aa2. aa3. aa4. aa5. PCl_gas2. PCI_gf.E_fg. E_fg2. PM_gas.
h_g2. hl_gas

”AAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAA

I/IEQUACAO GERAL DA GASEIFICACAO

/WC xHyO zNwS v+aH 2 O+yH 2 O steam+f(0O 2+6N 2)—a 1 CO 2+a 2 CO+a_ 3
H 2+a 4H 20+ a 5CH 4+a 6 N 2+a 7SO 2

”AAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAA

JIENTRADA DE DADOS
/AAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAAA
// ANALISE ELEMENTAR DA BIOMASSA - BASE SECA
JIELEMENTOSCHON'S

/l ENTRADA DE DADOS DA BIOMASSA COMPOSICAO CHONS
C = 45.80//Carbon %

H = 6.26//Hydrogen %

O =47.09//0Oxygen %

N =0.099// Nitrogen %
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S =0.099// Sulfur %
A =0.65 //Ash %

//Campoy et al

/IC =50.76//Carbon %
/[H = 5.92//Hydrogen %
/10 = 43.32//0Oxygen %
/IN = 0.099// Nitrogen %
/IS =0.099// Sulfur %
IIA = 0.65 //Ash %

/ICONTEUDO DE UMIDADE NA BIOMASSA (%)

Ubio = 11.2;

// CONCENTRACAO DE OXIGENIO NA MISTURA E CALCULO DO VALOR DE DELTA:

0 _P=21;

DELTA=(100-O_P)/O_P;

1IN2 Oo_P DELTA
1179 21 3,762
1175 25 3,000
1170 30 2,333
1165 35 1,857
1160 40 1,500
1155 45 1,222
1150 50 1,000
1140 60 0,667
1130 70 0,429
1120 80 0,250
/110 90 0,111
110 100 0,000

// O_P =100 corresponde a gaseificacdo com 100% de oxigénio
//RELA(;AO VAPOR BIOMASSA

SB=0;

/IPESOS MOLECULARES

PM_C =12.001// PESO MOLECULAR DO CARBONQ [kg/kmol]
PM_H =1.0079 // PESO MOLECULAR DO HIDROGﬁNIO [kg/kmol]
PM_N = 14.005 // PESO MOLECULAR DO NITROCjENIO [kg/kmol]
PM_O = 15.9994 // PESO MOLECULAR DO OXIGENIO[kg/kmol]
PM_S =32.066 // PESO MOLECULAR DO ENXOFRE [kg/kmol]
PM_ar = 28.85 // PESO MOLECULAR DO AR [kg/kmol]

/IENTALPIAS NA TEMPERATURA DE REFERENCIA 298 K ( DAS TABELAS
TERMODINAMICAS)

h_Iv = 2258 // ENTALPIA DE VAPORIZACAO DA AGUA[kJ/kg]
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h0_CO2 = -393546 //ENTALPIA DE FORMACAO DO CO2[kJ/kmol]

h0_CO = -110541/ENTALPIA DE FORMACAO DO CO[kJ/kmol]

hO_CH4 = -74831/ENTALPIA DE FORMACAO DO CH4[JkJ/kmol]

h0_H20_I= -285855//ENTALPIA DE FORMACAO DA AGUA LIQUIDA[kJ/kmol]
h0_H20_g= -241845//ENTALPIA DE FORMACAO DA AGUA VAPOR[kJ/kmol]
hO_N2 = O//ENTALPIA DE FORMAGAO DO N2[kJ/kmol]

hO_H2 = O//ENTALPIA DE FORMAGAO DO H2[kJ/kmol]

h0_O2 = O//ENTALPIA DE FORMAGAO DO 02[kJ/kmol]

h0_SO2 = -296842//ENTALPIA DE FORMACAO DO SO2[kJ/kmol]

h0_NO = 90297//ENTALPIA DE FORMACAO DO NO[kJ/kmol]

//DENSIDADE DO AR
d_ar =1.20114; //(kg/m"3)

/ICONSTANTE UNIVERSAL DOS GASES
R=8.3144; //(kJ/kmolK)

//INICIALIZANDO OS VETORES DOS PARAMETROS DE SAIDA PARA CADA ER
=L

//ESTIMATIVA INICIAL DA TEMPERATURA
T G =400; // [K]

/ITEMPERATURA DE REFERENCIA
T0 =298.15 //[K];

//FATOR DE SUB-RELAXAMENTO
urf=0.0075

/I AJUSTE DE CONVERGENCIA
x=[00.4 1]

y=[0.996 0.996 0.997]

X=X';

Y=Y,

a=splin(x,y);

xx=0:0.1:1;
yy=a(1)*x"2+a(2)*x+a(3);
k=interp(SB,x,y,a);

// PRESSAO = 1 atm = 101325 kPa
PO = 1.10325E05//(N/m"2)

/I ESTIMATIVA INICIAL PARA OS COEFICIENTES DOS PRODUTOS DA REACAO DE
GASEIFICACAO

aa(1)=0;
aa(2)=0;
aa(3)=0;
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aa(4)=0;
aa(5)=0;
aa(6)=0;
aa(7)=1,
aa(8)=0;

//INICIALIZANDO O VETOR XX, AUXILAR NO CALCULO DE AA
fori=1:8

xx(i)=aa(i);
end

IIEQUACOES

X = CIPM_C;
Y = HIPM_H:
Z = OIPM_O;
W = N/PM_N;
V =SIPM_S;

/INORMALIZANDO PARA COLOCAR NA FORMA CHyOzNw
norm_X = X/X;

norm_Y =Y/X;

norm_Z = Z/X;

norm_W = W/X;

norm_V = V/X;

//PESOS MOLECULARES DOS PRODUTOS DA GASEIFICACAO

PM_CO2 =PM_C + 2*PM_O;

PM_CO=PM_C +PM_O;

PM_H2 =2*PM_H;

PM_N2 =2*PM_N;

PM_CH4 =PM_C + 4*PM_H;

PM_SO2 =PM_S + 2*PM_O;

PM_H20 =PM_H*2 + PM_O;

PM _BIO =PM_C*norm_X + PM_H*norm_Y + PM_O*norm_Z + PM_N*norm_W +
PM_S*norm_V;

/I INICIALIZANDO NUMERO DE ITERACOES
Ni=1;

/| CALCULANDO A TEMPERATURA DE GASEIFICA(;AO PARA CADA ER
for ER=0.15:0.01:0.60

/ICOEFICIENTES, BETA ESTEQUIOMETRICO, BETA, GAMA E RELACAO AR
COMBUSTIVEL

ALFA= (Ubio*PM_BIO)/(PM_H20*(100-Ubio));
BEST = norm_X + norm_Y/4 - norm_Z/2 + norm_V,
BETA = ER/BEST,
GAMA=SB*(PM_BIO)/PM_H20;

AFR_est = (PM_ar/PM_BIO)*(ALFA*BEST);

AFR = ER* AFR_est;
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//PODER CALORIFICO DA BIOMASSA

HHV = 0.3491*C + 1.1783*H + 0.1005*S - 0.1034*0 -0.0151*N-0.0211*A;//(MJ/kg)//
Channiwala, 1992

/| PODER CALORIFICO INFERIOR DA BIOMASSA
LHV=(HHV*1000-h_Iv*9*H/100)/1000 //(MJ/Kg);
J/IENTALPIA DA BIOMASSA

h_comb
=LHV*PM_BIO*1000+((norm_X*h0_CO2)+(norm_Y/2*h0_H20_g)+(norm_V*h0_S02))+(nor
m_W*h0_NO)//(kJ/kmol)//De Souza Santos 1994;

//INIC10 DA ITERACAO DE TEMPERATURA

/IERRO INICIAL
error=0.01

ERROR=1
/l COMPARACAO COM O ERRO ESTABELECIDO
while (abs(ERROR))>error

TG old=T_G;
fori=1:8
aa_old(i)=aa(i)
if T_G<=1000then
//ICONSTANTES POLINOMIAIS DAS EQUACOES TERMODINAMICAS DE BURCAT
& RUSCSIC 2005
Il PARA TEMPERATURAS ABAIXO DE 1000K
/IN2
N2_1 = 3.53100528E+00
N2_2 =-1.23660988E-04
N2_3 =-5.02999433E-07
N2_4 =2.43530612E-09
N2_5=-1.40881235E-12
N2_6 =-1.04697628E+03
N2_7 =2.96747038E+00

I H2

H2_1 =0.23443029E+01
H2_2 = 0.79804248E-02
H2_3=-0.19477917E-04
H2_4 = 0.20156967E-07
H2_5=-0.73760289E-11
H2_6 =-0.91792413E+03
H2_7 = 0.68300218E+00

I H20
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H20_1 = 0.41986352E+01
H20_2 =-0.20364017E-02
H20_3 = 0.65203416E-05
H20_4 = -0.54879269E-08
H20_5=0.17719680E-11
H20_6 = -0.30293726E+05
H20_7 = -0.84900901E+00
I/ CO2

C0O2_1 =0.23568130E+01
C0O2_2 =0.89841299E-02
C0O2_3 =-0.71220632E-05
C0O2_4 =0.24573008E-08
CO2_5=-0.14288548E-12
CO2_6 =-0.48371971E+05
CO2_7 =0.99009035E+01
I CO
CO_1=0.35795335E+01
CO_2 =-0.61035369E-03
CO_3=0.10168143E-05
CO_4 =0.90700586E-09
CO_5=-0.90442449E-12
CO_6 =-0.14344086E+05
CO_7 =0.35084093E+01
I CH4

CH4_1 =5.14911468E+00
CH4_2 =-1.36622009E-02
CH4_3 = 4.91453921E-05
CH4_4 =-4.84246767E-08
CH4_5=1.66603441E-11
CH4_6 = -1.02465983E+04
CH4_7 = -4.63848842E+00
1102
02_1=4.61017167E+00
02_2 =-6.35951952E-03
02_3 = 1.42425624E-05
02_4 =-1.20997923E-08
02_5=3.70956878E-12
02_6 = 1.39742229E+05
02_7=-2.01326941E-01

11502

SO2_1= 3.26653380E+00
S02_2=5.32379020E-03
SO2_3= 6.84375520E-07
SO2_4=-5.28100470E-09
S02_5=2.55904540E-12
SO2_6=-3.69081480E+04
SO2_7= 9.66465108E+00

else
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[ICONSTANTES PARA TEMPERATURAS ACIMA DE 1000K
1IN2

N2_1 =2.95257637E+00

N2_2 =1.39690040E-03

N2_3 =-4.92631603E-07

N2_4 =7.86010195E-11

N2_5 =-4.60755204E-15

N2_6 = -9.23948688E+02

N2_7 =5.87188762E+00

1H2

H2_1 =0.29328305E+01
H2_2 = 0.82659802E-03
H2_3 =-0.14640057E-06
H2_4 = 0.15409851E-10
H2_5=-0.68879615E-15
H2_6 = -0.81305582E+03

H2_7 =-0.10243164E+01
/H20

H20_1 =0.26770389E+01
H20_2 =0.29731816E-02

H20_3 =-0.77376889E-06
H20_4 = 0.94433514E-10

H20_5=-0.42689991E-14
H20_6 = -0.29885894E+05
H20_7 = 0.68825500E+01

/ICO2

CO2_1=0.46365111E+01
C0O2_2 =0.27414569E-02

C0O2_3 =-0.99589759E-06
C0O2_4 =0.16038666E-09

C0O2_5=-0.91619857E-14
CO2_6 =-0.49024904E+05
CO2_7 =-0.19348955E+01

/ICO

CO_1 = 0.30484859E+01
CO_2 =0.13517281E-02

CO_3 = -0.48579405E-06
CO_4 = 0.78853644E-10

CO_5 = -0.46980746E-14
CO_6=-0.14266117E+05
CO_7 = 0.60170977E+01

[ICH4
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CH4_1 = 1.65326226E+00
CH4_2 = 1.00263099E-02
CH4_3 =-3.31661238E-06
CH4_4 = 5.36483138E-10
CH4_5 =-3.14696758E-14
CH4_6 =-1.00095936E+04
CH4_7 =9.90506283E+00

1102

02_1=3.31675922E+00
02_2 =1.11522244E-03
02_3 = -3.83492556E-07
02_4 =5.72784687E-11
02_5=-2.77648381E-15
02_6 = 1.39876823E+05
02_7 =5.44726469E+00

11502

SO2_1= 5.24513640E+00
SO2_2=1.97042040E-03
SO2_3=-8.03757690E-07
SO2_4=1.51499690E-10
SO2_5=-1.05580040E-14
SO2_6=-3.75582270E+04
SO2 7=-1.07404892E+00
end

// PROPRIEDADES TERMODINAMICAS
I REAGENTES
/I CALORES ESPCIFICOS DOS REAGENTES

Cp_02=(02_1+ 02 _2*T0 + 02_3*T0"2 + 02_4*T0"3 + 02_5*T0"4)*R;
Cp_R_N2= (N2_1+ N2_2*T0 + N2_3*T02 + N2_4*T0"3 + N2_5*T0M)*R;

J/IENTALPIA DOS REAGENTES

h_02 = (02_1 + 02 _2/2*T0 + 02_3/3*T0"2 + 02_4/4*T0"3 + 02_5/5*T0N +
02_6/TO)*(R*TO);

h R_N2 = (N2_1+N2_2/2*T0 + N2_3/3*T0"2 + N2_4/4*T0"3 + N2_5/5*T0 +
N2_6/T0)*(R*TO);

J/IENTROPIA DOS REAGENTES

s 02 = (02_1*log(T0) + 02_2*T0 + 02_3/2*T0"2 + 02_4/3*T03 + 02_5/4*T04 +
02_7)*R;

s_R_N2 = (N2_1*log(T0) + N2_2*T0 + N2_3/2*T0"2 + N2_4/3*T0"3 + N2_5/4*T0 4+
N2_7)*R;

/IFUNCAO DE GIBBS DOS REAGENTES
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g 02=h_02-s_02*T0;
g R N2=h R N2-s R N2*T0;

[IPRODUTOS
/ICALORES ESPECIFICOS DOS PRODUTOS

Cp_CO=(CO_1+ CO_2*T_G + CO_3*T_G"2 + CO_4*T_G"3 + CO_5*T_G™) *R;

Cp_CO2= (CO2_1+CO2_2*T G+ CO2_3*T_G"2 + CO2_4*T_G"3+
CO2_5*T_GM)*R;

Cp_H2= (H2_1+ H2_2*T_G + H2_3*T_G"2 + H2_4*T_G"3 + H2_5*T_G™) *R;

Cp_H20= (H20_1 + H20 2*T_G + H20_3*T_G"2 + H20_4*T_G"3+
H20 5*T_GM)*R;

Cp_N2= (N2_1+ N2_2*T_G + N2_3*T_G"2 + N2_4*T_G"3 + N2_5*T_G") *R;

Cp_CH4= (CH4_1+ CH4_2*T_G + CH4_3*T_G"2 + CH4_4*T_G"3+
CH4_5*T_G")*R;

Cp_S02= (SO2_1 + S02_2*T G + SO2_3*T_G"2 + SO2_4*T_G"3+
S02_5*T_GM)*R;

I/ENTALPIA DOS PRODUTOS

h_CO2=(CO2_1+ CO2_2/2*T_G + CO2_3/3*T_G"2 + CO2_4/4*T_G"3 +
CO2_5/5*T_G™ + CO2_6/T_G)*(R*T_G);

h_CO=(CO_1+CO_2/2*T_G + CO_3/3*T_G"2 + CO_4/4*T_G"3 + CO_5/5*T_G"4 +
CO_6/T_G) *(R*T_G);

h_CH4 = (CH4 1+ CH4_2/2*T_G + CH4_3/3*T_G"2 + CH4_4/4*T G"3 +
CH4_5/5*T_G™4 + CH4_6/T_G)*(R*T_G);

h_H2 = (H2_1 + H2_2/2*T_G + H2_3/3*T_G"2 + H2_4/4*T_G"3 + H2_5/5*T_ G4 +
H2_6/T_G) *(R*T_G);

h_H20 = (H20_1 + H20_2/2*T_G + H20_3/3*T_G"2 + H20_4/4*T_G"3 +
H20 5/5*T_G74 +H20_6/T_G)*(R*T_G);

h_N2 = (N2_1 + N2_2/2*T_G + N2_3/3*T_G"2 + N2_4/4*T_G"3 + N2_5/5*T_G4 +
N2_6/T_G) *(R*T_G);

h_SO2 = (SO2_1 + SO2_2/2*T_G + SO2_3/3*T_G"2 + SO2_4/4*T_G"3 +
S02_5/5*T_G™ +S02_6/T_G)*(R*T_G);

//ENTROPIA DOS PRODUTOS

s CO2= (CO2_1*log(T_G) + CO2_2*T_G + CO2_3/2*T_GA2 + CO2_4/3*T_G3 +
CO2_5/4*T_GM + CO2_7)*R;

s CO= (CO_1*log(T_G) + CO_2*T G + CO_3/2*T_G"2 + CO_4/3*T_G3 +
CO_5/4*T_G™4 + CO_7) *R;

s H2= (H2_1*log(T_G) + H2_2*T G + H2_3/2*T_G2 + H2_4/3*T _G"3 +
H2_5/4*T_GM + H2_7) *R;

s H20= (H20_1*log(T_G) + H20 2*T G + H20_3/2*T_G~2 + H20 4/3*T G"3 +
H20_5/4*T_G7 + H20_7)*R;

s N2= (N2_1*log(T_G) + N2_2*T_G + N2_3/2*T_G"2 + N2_4/3*T G 3 +
N2_5/4*T_ G + N2_7) *R;

s_CH4= (CH4_1*log(T_G) + CH4_2*T_G + CH4_3/2*T_G"2 + CH4_4/3*T_G"3 +
CH4_5/4*T_G™ + CH4_7)*R;

s SO2=(SO2_1*log(T_G) + SO2_2*T_G + S02_3/2*T_G"2 + SO2_4/3*T_G"3 +
SO2_5/4*T_GM + S02_7)*R;
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//IGIBBS DO PRODUTOS

g_CO2=h_CO2 -5 CO2*T_G;
g_CO=h_CO -s_CO*T_G;
g_H2=h H2-s H2*T G;
g_H20=h_H20 -s H20*T_G;
g_N2=h N2-s N2*T_G;
g_CH4=h_CH4 - s_CH4*T _G;
g_S02=h_S02 -s_SO2*T_G;

/IMolar Fractions

fm_CO2 = aa(1)/aa(7);
fm_CO = aa(2)/aa(7);
fm_H2 = aa(3)/aa(7);
fm_H20 = aa(4)/aa(7);
fm_CH4 = aa(5)/aa(7);
fm_N2 = aa(6)/aa(7);
fm_SO2 = aa(8)/aa(7);

/ICONSTANTES DE EQUILIBRIO
k1l =exp(-((g_CO2+g H2-g CO-g H20)/(R*T_G)));
k2 = exp(-((g_H20+g_CH4-g_CO - 3*g_H2)/(R*T_G)));

RESOLVENDO SISTEMA DE EQUAGCOES NAO LINEARES

deff ('[y]=f8(aa)',['f_1 = aa(1) + aa(2)+ aa(5)- norm_X''f 2 = 2*aa(3)+2*aa(4)+4*aa(5)-
norm_Y - 2*ALFA-2*GAMA''f_3 = 2*aa(1)+aa(2)+aa(4)+ 2*aa(8) - norm_Z - 2*BETA -
ALFA-GAMA''f_4 =aa(6) - norm_W/2 - DELTA*BETA''f_5 =k2*aa(2)*aa(3)"3 -aa(5)*aa(4)
'f_6 =Kkl*aa(2)*aa(4) - aa(1l)*aa(3)','f_7 = aa(1)+aa(2)+aa(3)+aa(4)+aa(5)+aa(6)-
aa(7)+aa(8)','f_8 =aa(8) - norm_V' 'y=real([f_1;f 2;f 3;f 4;f 5;f 6;f 7;f 8])])

x0=[1,1,1,1,1,1,1,1]
[aa,fxs,m]=fsolve(x0',f8)
funcprot(0)

fori=1:8

aa_old(i)=aa(i)

end
end

/I CALCULO DAS CONSTANTES CONSIDERANDO ENTALPIA DOS PRODUTOS =
ENTALPIA DOS REAGENTES

CTE=
h_comb+h0_H20_I*ALFA+GAMA*h0_H20 g+h0_O2*BETA+DELTA*h0_N2*BETA+h0_O
2*DELTA-
(h0_CH4*aa(5)+h0_CO*aa(2)+h0_CO2*aa(1)+h0_H2*aa(3)+h0_H20_g*aa(4)+h0_N2*aa(6)+
h0_SO2*aa(8));

T1=(CH4_1*aa(5)* R + CO_1*aa(2)* R+C0O2_1*aa(1)* R + H2_1*aa(3)*
R+H20_1*aa(4)* R + N2_1*aa(6)*R+S02_1*aa(8)* R)-(BETA* O2_1+DELTA*BETA*
N2_1)*R;
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T2 =
((CH4_2*aa(5)*R)/2+(CO_2*aa(2)*R)/2+(CO2_2*aa(1)*R)/2+(H2_2*aa(3)*R)/2+(H20_2*aa(4
)*R)/2+(N2_2* aa(6)*R)/2+(SO2_2*aa(8)*R)/2)-(BETA*
02_2)/2+DELTA/2*BETA*N2_2)*R;

T3=
((CH4_3*aa(5)*R)/3+(CO_3*aa(2)*R)/3+(CO2_3*aa(1)*R)/3+(H2_3*aa(3)*R)/3+(H20_3*aa(4
)*R)/3+(N2_3* aa(6)*R)/3+(SO2_3*aa(8)*R)/3)-((BETA*
02_3)/3+DELTA/3*BETA*N2_3)*R;

T4 =
((CH4_4*aa(5)*R)/4+(CO_4*aa(2)*R)/4+(CO2_4*aa(1)*R)/4+(H2_4*aa(3)*R)/4+(H20_4*aa(4
)*R)/4+(N2_4* aa(6)*R)/4+(SO2_4*aa(8)*R)/4)-(BETA*
02_4)/4+DELTA/4*BETA*N2_4)*R;

T5 =
((CH4_5*aa(5)*R)/5+(CO_5*aa(2)*R)/5+(CO2_5*aa(1)*R)/5+(H2_5*aa(3)*R)/5+(H20_5*aa(4
)*R)/5+(N2_5* aa(6)*R)/5+(SO2_5*aa(8)*R)/5)-(BETA*
02_5)/5+DELTA/5*BETA*N2_5)*R;

T01=(CH4_1*aa(5)*R+CO_1*aa(2)*R+C0O2_l1*aa(1)*R+H2_1*aa(3)*R+H20_1*aa(4)*R+N2_
1*aa(6)*R+S0O2_1*aa(8)*R)*T0-
(BETA*O2_1*R+DELTA*BETA*N2_1*R+DELTA*0O2_1*R)*T0;

T02=(((CH4_2*aa(5)*R)/2)+((CO2_2*aa(1)*R)/2)+((CO_2*aa(2)*R)/2)+((H2_2*aa(3)*R)/2)+((
H20_2*aa(4)*R)/2)+((N2_2*aa(6)*R)/2)+((SO2_2*aa(8)*R)/2))*T0O"2-(BETA* 02_2*R/2 +
DELTA/2*BETA*N2_2*R+DELTA*02_2/2*R)*T0"2;

T03=(((CH4_3*aa(5)*R)/3)+((CO2_3*aa(1)*R)/3)+((CO_3*aa(2)*R)/3)+((H2_3*aa(3)*R)/3)+((
H20_3*aa(4)*R)/3)+((N2_3*aa(6)*R)/3)+((SO2_3*aa(8)*R)/3))*T0"3-((BETA*
02_3*R)/3+(DELTA/3*BETA*N2_3*R)+(DELTA*02_3/3)*R)*T0"3;

T04=(((CH4_4*aa(5)*R)/4)+((CO2_4*aa(1)*R)/4)+((CO_4*aa(2)*R)/4)+((H2_4*aa(3)*R)/4)+((
H20_4*aa(4)*R)/4)+((N2_4*aa(6)*R)/4)+((SO2_4*aa(8)*R)/4))*T0O 4-
((BETA*02_4*R)/4+(DELTA/4* BETA*N2_4*R)+(DELTA*02_4/4)*R)*T0N;

T05=(((CH4_5*aa(5)*R)/5)+((CO2_5*aa(1)*R)/5)+((CO_5%*aa(2)*R)/5)+((H2_5*aa(3)*R)/5)+((
H20_5*aa(4)*R)/5)+((N2_5%*aa(6)*R)/5)+((SO2_5*aa(8)*R)/5))*T0"5-((BETA*
02_5*R)/5+(DELTA/5*BETA*N2_5*R)+(DELTA*0O2_5/5)*R)*T0"5;

T06=TO01+ T02 + TO3 + T0O4 + TO5;

/I RESOLVENDO A EQUACAO POLINOMIAL DA TEMPERATURA UTILIZANDO A
FUNCAO FSOLVE

deff ([y]=fL(T_G)',['f_1 =((CTE+T06)-T1*T_G-T2*(T_G)"2-T3*(T_G)"3-T4*(T_G)"4-
T5*(T_G)"5)",'y=real([f_1])T)

x0=[400]

[T_G,fxs,m]=fsolve(x0,f1);

funcprot(0);

/Il CALCULANDO TEMPERATURA DE GASEIFICAQAO
T G = ((urf*T_G+(1-urf)*TG_old));

urf=urf*k;
ERROR =abs(T_G - TG_old);
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/ MOSTRANDO NA TELA OS VALORES DE ERRO E TEMPERATURAS (K)PARA CADA
ER

disp("ERROR=",ERROR);

disp("ER",ER);

disp("temperatura(K)T_G old=",TG_old);

disp("temperatura(K)T_G=",T_G);

/ITESTE DO ERRO ESTABELECIDO

if abs(ERROR) < 0.5 then

break
end
//INCREMENTO DO NUMERO DE ITERAQC)ES
Ni=Ni+1;
disp("Ni=",Ni);
end

/IDETERMINANDO A MASSA DO GAS PRODUZIDO

m_gas= aa(1)*PM_CO2 + aa(2)*PM_CO + aa(3)*PM_H2 + aa(4)*PM_H20 +
aa(5)*PM_CH4 + aa(6)*PM_N2 + aa(8)*PM_SO2;

/ICALCULANDO AS CONCENTRACOES VOLUMETRICAS

v_T =(aa(7) * R*T_G)/PO

v_CO2=(aa(l) * R * T_G)/(PO*v_T)*100;
v_CO=(aa(2) *R*T_G)/(PO*v_T)*100;
v_H2 = (aa(3) * R * T_G)/(PO*v_T)*100;
v_H20= (aa(4) * R * T_G)/(PO*v_T)*100;
v_CH4= (aa(5) * R * T_G)/(PO*v_T)*100;
v_N2= (aa(6) * R * T_G)/(PO*v_T)*100;
v_S0O2= (aa(8) * R * T_G)/(PO*v_T)*100;

/ICONCENTRACOES VOLUMETRICAS EM PERCENTUAL (BASE SECA)

v Ts=v CO2+v CO+v H2+v CH4 +v_N2+v_SO2;
v_CH20 =v_H20/(v_Ts+v_H20)*100;

v_CCO2= v_CO2/v_Ts*100;

v_CCO =v_CO/v_Ts*100;

v_HH2 =v_H2/v_Ts*100;

v_CCH4=v_CH4/v_Ts*100;

v_NN2=v_N2/v_Ts*100;

v_SSO2=v_SO2/v_Ts*100;

//ICONCENTRACAO(mol m-3)

c_T =(@a(7)*R*T_G)/PO;
c_CO2=(aa(1)*R*T_G)/PO0*c_T;
c_CO =(aa(2)*R*T_G)/P0*c_T;
¢_H2 =(aa(3)*R*T_G)/P0*c_T;
c_H20=(aa(4)*R*T_G)/P0*c_T,;
c_CH4=(aa(5)*R*T_G)/P0*c_T,
¢_N2 =(aa(6)*R*T_G)/P0*c_T;
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c_SO2=(aa(8)*R*T_G)/P0*c_T;
/IMASSA DE BIOMASSA UMIDA
m_H20_u= ALFA*PM_H20;

I/ MASSA DE AGUA DO COMBUSTIVEL
m_H20_c=norm_Y/2*PM_H20;

/IMASSA DO COMBUSTIVEL UMIDO
mcomb_u=PM_BIO + m_H20_u;

/IMASSA DE AR ESTEQUIOMETRICO
m_ar_est=(3.76*BEST*PM_N*2)+(2*PM_O*BEST);

//IRELACAO AR COMBUSTIVEL MASSICO
AF_m=m_ar_est/PM BIO;

//IRELACAO AR COMBUSTIVEL VOLUMETRICO
AF v=AF m/d_ar;

I MASSA DE AR
m_ar=4.76*BETA*PM_ar,

//IMASSA DE REAGENTES
m_R=mcomb_u+m_ar;

//PODER CALORIFICO DA BIOMASSA

LHV=(HHV*1000-h_Iv*9*H/100)/1000;

PCI_s = HHV*1000-9*h_Iv*(H/100);

PCl_u = HHV*1000* PM_BIO/mcomb_u -(m_H20_c+m_H20_u)/mcomb_u*h_lv;

//PCI DO GAS CONSIDERANDO A QUEIMA O GAS COM 02 PRODUZINO CO2. H20 e
N2 E SO2
/ICALCULO DOS COEFICIENTES DOS PRODUTOS

X1=fm_CO2 +fm_CO + fm_CH4;

X2 =fm_H2 + fm_H20 + fm_CH4*2;

X4 =fm_S02;

X5 =fm_C0O2*2 + fm_CO + fm_H20 + fm_S02*2
BETA gas = (X1*2 + X2 - X4*2 - X5)/2;

X3 =fm_N2 + DELTA*BETA_gas;

//CALCULO DAS ENTALPIAS

h_g = (fm_CO2*h0_CO2 + fm_CO*h0_CO + fm_H2*h0_H2 + fm_H20*h0_H20 g +
fm_CH4*h0_CH4 + fm_N2*h0_N2 + fm_S02*h0_S02);

Qr_gas = X1*h0_CO2 + X2*h0_H20_g + X3*h0_N2 + X4*h0_SO2 - (h_g +
BETA_gas*(h0_O2 + DELTA*h0_N2));

PCI_gf = (-Qr_gas)*(P0/(R*273.15))/1E06; //MULTIPLICANDO POR P/R*T0O PARA MUDAR
DE kJ/kmol PARA kJ/Nm3;
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PCl_gas = (126*v_CO+358*v_CH4 + 108*v_H2)/1000; // Nogueira & Lora (2004);
/ITAXA DE GERACAO DE GAS

Y_e = (aa(7)*R*T0)/(PO*PM_BIO)*1000; // Nogueira & Lora (2004)
disp("Y_e", Y_e);

/IEFICIENCIA A FRIO
E_f=(Y_e*PCl_gf)/LHV;

//IMPRESSAO DOS RESULTADOS

printf("Razao de Equivaléncia(ER) =%g\n",ER);
printf(" NUMERO DE ATOMOS\n")
printf("CARBONO =%g\n",norm_X);
printf("HIDROGENIO =%g\n" , norm_Y);
printf("OfmGENIO =%g\n" , norm_2);
printf("NITROGENIO =%g\n" , norm_W);
printf("ENXOFRE =%g\n" , norm_V);

printf(" PESO MOLECULAR DO COMBUSTIVEL\n ");
printf("Peso molecular do combustivel[kg/kmol] =%g\n ",PM_BIO)
printf(" BETAS\n ")

printf("BETA estequiometrico =%g\n",BEST)
printf("BETA =%g\n" , BETA)

printf(* NUMERO DE MOLES DA umidade\n ™)
printf(" ALFA[kmol] =%g\n",ALFA )

printf("* ENTALPIAS DOS REAGENTES\n ")
printf("Entalpia do O2[kJ/kmol] =%g\n ",h_02)
printf("Entalpia do N2[kJ/kmol] =%g\n ",h_R_N2)
printf(" ENTALPIAS DOS PRODUTOS\n ")
printf("Entalpia do CO2[kJ/kmol] =%g\n ", h_CO2)
printf("Entalpia do CO[kJ/kmol] =%g\n ", h_CO)
printf("Entalpia do H2 [kJ/kmol]=%g\n ", h_H2)
printf("Entalpia do H20[kJ/kmol] =%g\n ", h_H20)
printf("Entalpia do CH4[kJ/kmol] =%g\n ", h_CH4)
printf("Entalpia do N2[kJ/kmol] =%g\n ", h_N2)
printf("Entalpia do SO2 [kJ/kmol]=%g\n *, h_SO2)
printf("Entalpia do combustivel[kJ/kg] =%g\n ", h_comb )
printf("* ENTROPIAS DOS REAGENTES\n ")
printf("Entropia do O2[kJ/kmol] =%g\n ", s_02)
printf("Entropia do N2[kJ/kmol] =%g\n ", s_R_N2)
printf(" ENTROPIAS DOS PRODUTOS\n ")
printf("Entropia do CO2[kJ/kmol] =%g\n ", s_CO2)
printf("Entropia do CO[kJ/kmol] =%g\n ", s_CO)
printf("Entropia do H20[kJ/kmol] =%g\n ", s_H20)
printf("Entropia do CH4[kJ/kmol] =%g\n ", s_CH4)
printf("Entropia do N2[kJ/kmol] =%g\n ", s_N2)
printf("Entropia do SO2[kJ/kmol] =%g\n ", s_SO2)
printf(" GIBBS DOS REAGENTES\n")
printf("Gibbs do O2[kJ/kmol] =%g\n ", g_02)
printf("Gibbs do N2[kJ/kmol] =%g\n ", g_R_N2)
printf(* GIBBS DOS PRODUTOS\n")
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printf("Gibbs do CO2[kJ/kmol] =%g\n ", g_CO2)

printf("Gibbs do CO[kJ/kmol] =%g\n ", g_CO)

printf("Gibbs do H2[kJ/kmol] =%g\n ", g_H2)

printf("Gibbs do H20[kJ/kmol] =%g\n ", g_H20)

printf("Gibbs do CH4[kJ/kmol] =%g\n ", g_CH4)

printf("Gibbs do N2[kJ/kmol] =%g\n ", g_N2)

printf(*Gibbs do SO2[kJ/kmol] =%g\n ", g_SO2)

printf("* CPS DOS REAGENTES\n")

printf("CP do O2[kJ/kmol-K] =%g\n ", Cp_02)

printf("CP do N2[kJ/kmol-K] =%g\n ", Cp_R_N2)

printf(" CPS DOS PRODUTOS\n")

printf("CP do CO2[kJ/kmol-K] =%g\n ",Cp_CO2)

printf("CP do CO[kJ/kmol-K] =%g\n ", Cp_CO)

printf("CP do H2[kJ/kmol-K] =%g\n ", Cp_H2)

printf("CP do H20[kJ/kmol-K] =%g\n ", Cp_H20)

printf("CP do CH4[kJ/kmol-K] =%g\n ", Cp_CH4)

printf("CP do N2[kJ/kmol-K] =%g\n "', Cp_N2)

printf("CP do SO2[kJ/kmol-K] =%g\n "', Cp_S0O2)

printf("* CONSTANTES DE EQUILIBRIO\n ")

printf("K1 =%g\n " k1)

printf("K2 =%g\n ",k2)

printf(" NUMERO DE MOLES\n")

printf(""Numero de moles de CO2[kmol/kmolbiom] =%g\n ", aa(1))
printf(""Numero de moles de CO[kmol/kmolbiom] =%g\n ", aa(2))
printf(""Numero de moles de H2[kmol/kmolbiom] =%g\n ", aa(3))
printf(*Numero de moles de CH4[kmol/kmolbiom] =%g\n ", aa(5))
printf("Numero de moles de N2[kmol/kmolbiom] =%g\n ", aa(6))
printf("Numero de moles de SO2[kmol/kmolbiom] =%g\n ", aa(8))
printf(*Numero total de moles[kmol/kmolbiom] =%g\n ", aa(7))

printf(" TEMPERATURA DE GASEIFICACAO (°C) =%g\n ", T_G)

printf(" FRACOES MOLARES\n")

printf("Fracao molar de CO2 =%g\n ", fm_CQ2)
printf("Fracao molar de CO =%g\n ", fm_CO)
printf("Fracao molar de H2 =%g\n ", fm_H2)
printf("Fracao molar de H20 =%g\n ", fm_H20)
printf(*"Fracao molar de CH4 =%g\n ", fm_CH4)
printf(Fracao molar de N2 =%g\n ", fm_N2)
printf("Fracao molar de SO2 =%g\n ", fm_S0O2)

printf("* CONCENTRACOES VOLUMETRICAS\n ")
printf(*Concentracdo de H20[porcent] =%g\n ", v_H20)
printf(*Concentracdo de CO[porcent] =%g\n ", v_CCO)
printf(*Concentracdo de H2[porcent] =%g\n ", v_HH2)
printf(*Concentragdo de CO2[porcent] =%g\n ", v_CCO2)
printf(*Concentracdo de CH4[porcent] =%g\n ", v_CCH4)
printf(*Concentracdo de N2[porcent] =%g\n ", v_NN2)
printf("Concentracdo de SO2[porcent] =%g\n ", v_SSO2)
printf("* CONCENTRACOES VOLUMETRICAS ")
printf("Concentracdo de CO[kmol/m3] =%g\n ", c_CO)
printf("Concentracdo de H2[kmol/m3] =%g\n ", ¢_H2)
printf("Concentracdo de CO2[kmol/m3] =%g\n ", c_CO2)
printf(*Concentracdo de CH4[kmol/m3] =%g\n ", c_CH4)
printf(*Concentracdo de N2[kmol/m3] =%g\n ", ¢_N2)
printf(*Concentracdo de SO2[kmol/m3] =%g\n ", c_SO2)
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printf("Concentracdo de H20[kmol/m3] =%g\n ", ¢_H20)

printf(" MASSAS E EFICIENCIA DE CONVERSAO DE MASSAS\n")
printf("Massa de H20 da umidade[kg] =%g\n ",m_H20 u)
printf("Massa de H20 do combustivel[kg] =%g\n ",m_H20 c)
printf("Massa de combustivel Ubioo[kg] =%g\n ",mcomb_u)
printf(*Massa de ar[kg] =%g\n ",m_ar)

printf(**Massa dos reagentes[kg] =%g\n ",m_R)

printf(**Massa do gas[kg] =%g\n ",m_gas)

printf(**Massa de ar estequiometrica[kg] =%g\n ",m_ar_est)

printf("Razao A-F estequiométrica massica[kg air/kg bio] =%g\n ",AF_m)

printf("Razao A-F estequiométrica volumetricalm3/kg]=%g\n ",AF_v)
printf("COMBUSTIVEL FORMADO PELO GAS\n ")

printf("BETA estequiométrico da reacao gas =%g\n ",BETA_gas)
printf("Entalpia do gas[kJ/kmol] =%g\n ",h_Q)

printf("Calor de reacao[kJ/kmol] =%g\n ",Qr_gas)

printf("PCI do gas frio[MJ/Nm3] =%g\n *,PCI_gf)

printf("PCI do gas - Lora & Nogueira (2004)[MJ/Nm3] =%g\n *,PCI_gas)

printf("EFICIENCIA A FRIO \n ")
printf("Eficiencia do gas frio - Lora & Nogueira (2004) =%g\n ",E_f)

/IGERANDO VETORES PARA CADA ER

CH20(j)=v_CH20;
CCO(j)=v_CC0;
CCO2(j)=v_CCO2;
CCHA4(j)=v_CCH4;
HH2(j)=v_HH2,;
NN2(j)=v_NN2;
SS02(j)=v_SS02;
PCI(j)= PCI_gas;
t(j)=(T_G-273.15);
er(j)=ER

sb(j)=SB
op(j)=0_P
efrio(j)=E_f
ye(j)=Y_e
h2co(j)=v_HH2/v_CCO;
fi(j)=1/ER

=i+

end
//INICIANDO AS JANELAS GRAFICAS

scf()

f=qcf();

// Dominio

x =[0.2:0.1:0.50];

// CRIANDO O EIXO ESQUERDO E PLOTANDO A PRIMEIRA FUNCAO
al = newaxes();
al.tight_limits = "on";
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plot2d(fi,[CCO2 CCO HH2 SSO2 CCH4],[1,2,3,7,6],rect = [1.5, 0, 5,
50]);legends(['CO2';'CO';'H2';'SO2"'CH4',[1,2,3,4,7,6],2)

xtitle(" OP=21SB=0.0 ")

xlabel('ER")

xlabel('ER)

ylabel('Composi¢édo volumétrica(%)")

a =gca(); /set(gca(),"grid",[-1 1]);

a.box ="on";

da=gda(); // recebe manipulador do modelo do eixo

da.thickness = 2; // Espessura da linha dos eixos

da.foreground = 2; // cor das linhas dos eixos

//ICRIANDO O EIXO DIREITO E PLOTANDO A SEGUNDA FUNCAO
a2 = newaxes();

a2.filled = "off"; // SEM PANO DE FUNDO PARA ESTA PLOTAGEM
a2.axes_visible(1) = "off"; // SEGUNDO EIXO X OCULTO
a2.y_location = "right™;

a2.tight_limits = "on";

/Iplot2d(fi,t,5,rect = [1,0,3,1100])

I xlabel(CER')
/lylabel(‘'Temperatura de Gaseificacao °C")

//INICIANDO AS JANELAS GRAFICAS

scf()

f=qcf();

/l Dominio

x =[0.2:0.1:0.50];

// CRIANDO O EIXO ESQUERDO E PLOTANDO A PRIMEIRA FUNCAO
al = newaxes();
al.tight_limits = "on";

plot2d(er,[CCO2 CCO HH2 NN2 SSO2 CCH4 t],[1,2,3,4,7,6,5],rect = [0.2, 0, 0.5,
50]);legends(['CO2';'CO";'H2";'N2";'SO2";'CH4';,'T,[1,2,3,4,7,6,5],2)

xtitle(" OP=70 SB=0.4 ")

xlabel('ER")

xlabel('ER")

ylabel('Composi¢éo volumétrica(%)")

a = gea(); IIset(gca(),"grid",[-1 1]);

a.box ="on";

da=gda(); // recebe manipulador do modelo do eixo

da.thickness = 2; // Espessura da linha dos eixos

da.foreground = 2; // cor das linhas dos eixos

/ICRIANDO O EIXO DIREITO E PLOTANDO A SEGUNDA FUNCAO
a2 = newaxes();

a2.filled = "off"; // SEM PANO DE FUNDO PARA ESTA PLOTAGEM
a2.axes_visible(1) = "off"; // SEGUNDO EIXO X OCULTO
a2.y_location = "right™;

a2.tight_limits = "on";
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plot2d(er,t,5,rect = [0.2,0,0.5,1100])

xlabel('ER")
ylabel('Temperatura de Gaseificagédo °C")

scf()
// DOMINIO
x =[0.2:0.1:0.50];

// CRIANDO O EIXO ESQUERDO E PLOTANDO A PRIMEIRA FUNCAO
al = newaxes();
al.tight_limits = "on";

plot2d(er,[PCI,t],[2,5],rect = [0.20, 0, 0.50, 14]);legends(['PCI*;'T],[2,5],2)
xtitle("OP=40 SB=1.0")

xlabel('ER)

ylabel('PCI do Gas (MJ/Nm3)")

a =gca(); /set(gca(),"grid",[-1 1]);
a.box ="on";

da=gda(); // recebe manipulador do modelo do eixo

da.thickness = 2; // Espessura da linha dos eixos

da.foreground = 2; // cor das linhas dos eixos

/ICRIANDO O EIXO DIREITO E PLOTANDO A SEGUNDA FUN(;AO

// CRIANDO O EIXO ESQUERDO E PLOTANDO A PRIMEIRA FUNCAO
a2 = newaxes();

a2.filled = "off"; // em fundo para esta plotagem

a2.axes_visible(1) = "off"; // SEGUNDO EIXO X OCULTO

a2.y_location = "right™;

a2.tight_limits = "on";

plot2d(er,t,5,rect = [0.20,0,0.50,1000])

xlabel('ER")
ylabel('Temperatura de Gaseificagéo °C")

scf()
// Domain
x =[0.2:0.1:0.50];

// CRIANDO O EIXO ESQUERDO E PLOTANDO A PRIMEIRA FUNCAO
al = newaxes();
al.tight_limits = "on";

plot2d(er,[ye,efrio],[2,6],rect = [0.15, 0, 0.50, 1]);legends([' Taxa Geracdo Gas';'Eficiéncia a
Frio';’H2/CO —'],[2,6,5],3)
xtitle("OP=70 SB=0.4 ")

xlabel('ER")

ylabel('Eficiéncia a Frio (%))

a = gca(); Iset(gca(),"grid",[-1 1]);
a.box ="on";

da=gda(); // recebe manipulador do modelo do eixo

181



da.thickness = 2; // Espessura da linha dos eixos
da.foreground = 2; // cor das linhas dos eixos N
//ICRIANDO O EIXO DIREITO E PLOTANDO A SEGUNDA FUNCAO

// CRIANDO O EIXO DIREITO E PLOTANDO A SEGUNDA FUNCAO
a2 = newaxes();

a2.filled = "off"; // Sem fundo para esta plotagem

a2.axes_visible(1) = "off"; // Segundo eixo x oculto

a2.y_location = "right™;

a2.tight_limits = "on";

plot2d(er,[ye,h2co],[2,5],rect = [0.15, 0,0.50, 8]);

xlabel('ER")
ylabel('Taxa de Geracdo de Gas (Nm3 Gas/kg Biomassa)')

scf()

// Dominio
x =[0.2:0.1:0.50];

// CRIANDO O EIXO ESQUERDO E PLOTANDO A PRIMEIRA FUNCAO
al = newaxes();

al.tight_limits = "on";

plot2d(t,[CCO2 CCO HH2 NN2 SSO2 CCH4],[1,2,3,4,7,6,5],rect =
[570,0,840,50]);legends(['CO2';'CO";'H2";'N2";'SO2";'CH4";'PCI'],[1,2,3,4,7,6,5],1)
xtitle("OP=70 SB=0.4 ")

xlabel('Temperatura de Gaseificagéo °C")

ylabel(‘Composic¢éo volumétrica do Gas')

a =gca(); /set(gca(),"grid",[-1 1]);

a.box ="on";

da=gda(); // recebe manipulador do modelo do eixo

da.thickness = 2; // Espessura da linha dos eixos

da.foreground = 2; // cor das linhas dos eixos

//ICRIANDO O EIXO DIREITO E PLOTANDO A SEGUNDA FUNCAO

// Criando o eixo direito e plotando a segunda fungéo;
a2 = newaxes();

a2.filled = "off"; // sem fundo para esta plotagem
a2.axes_visible(1) = "off"; // segundo eixo x oculto
a2.y_location = "right™;

a2.tight_limits = "on";

plot2d(t,PCI,5,rect = [570, 0, 840, 14])

ylabel('PCI do Gas (MJ/Nm3)")
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