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Simulagdo Numérica de Gaseificacdo de Biomassa em Leito Fixo

RESUMO

De acordo com a ELETROBRAS h& 1,2 milhdes de consumidores na
regido amazonica que ndo estdo conectados a rede eléctrica. A biomassa tem
grande potencial como matéria-prima limpa e renovavel para a producdo de
energia. Os modelos de simulacédo sdo importantes na avaliacdo do potencial
da biomassa como recurso energeético.

Este trabalho apresenta a implementacdo de modelos de equilibrio
termoquimico considerando perdas de calor, carbono convertido e nao
convertido nos produtos da reac¢do para um gaseificador co-corrente. E um
gaseificador de pequena escala, estratificado, topo aberto e leito fixo. O modelo
de equilibrio termoquimico desenvolvido com carbono totalmente convertido
nos produtos gasosos foi validado com resultados previstos e experimentais de
diferentes investigadores. Os resultados previstos por este modelo
apresentaram razoavel concordancia com os outros resultados, excepto para o
teor de metano que foi subestimado ou sobrestimado.

Estudos de sensibilidade para verificar a influéncia da variacdo de
condicBes de operacéao e caracteristicas do modelo sobre a composicéo do gas
combustivel, temperatura de reaccdo, poder calorifico do gas de sintese e
eficiéncia de gaseificagdo foram feitos. Compararam-se com resultados
experimentais as composicdes de gas de sintese obtidas com caroco de acai
(Euterpe oleracea Mart.) para a simulacao de diversas condicbes operacionais.
Dos resultados experimentais e previstos, ndo considerando as elevadas
percentagens de metano para elevadas razdes de equivaléncia, pode concluir-
se que o valor optimo de razdo de equivaléncia é aproximadamente 2,2. No
estudo de conversdo de carbono verificou-se que se obtém carbono néo
convertido nos produtos para razfes de equivaléncia superiores a 3,1 e 15,48%

de teor de humidade.

Palavras-chave: gaseificador downdraft, caroco de acai, simulagéo, gas de

sintese.
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Numerical Simulation of Biomass Gasification in Fixed Bed

ABSTRACT

According to ELETROBRAS there are 1.2 million consumers in the
Amazon region that are not connected to the grid. The biomass has great
potential as a raw material for clean and renewable energy production.
Simulation models are important in assessing the potential of biomass as an
energy resource.

This paper presents the implementation of thermochemical equilibrium
models considering heat losses, carbon converted and unconverted in the
reaction products to a downdraft gasifier. It is a small-scale gasifier, stratified,
open top and a fixed bed. The thermochemical equilibrium model developed
with carbon completely converted to gaseous products was validated with
experimental and predicted results of different investigators. The
thermochemical equilibrium model developed with carbon completely converted
to gaseous products was validated with experimental and predicted results of
different investigators. The results predicted by this model showed reasonable
agreement with other results, except for the methane content was
underestimated or overestimated

Sensitivity studies to investigate the influence of changes in operating
conditions and characteristics of the model on the composition of the
combustible gas, reaction temperature, the calorific value of the synthesis gas
and gasification efficiency were made. Were compared with experimental
results the Syngas compositions obtained from acai seeds (Euterpe oleracea
Mart.) for the simulation of several operating conditions. Experimental and
predicted results, not considering the high percentages of methane to higher
equivalence ratios, it can be concluded that the optimum value of equivalence
ratio is approximately 2.2. In the study the conversion of carbon was found that
non-converted carbon is obtained in products for equivalence ratios greater

than 3.1 and 15.48% moisture content.

Key-words: downdraft gasifier, acai seed, simulation, syngas.
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CAPITULO 1

Neste primeiro capitulo é apresentada a teoria geral dos sistemas de
gaseificacdo de biomassa, que € a base principal deste trabalho. Efectua-se
uma abordagem sucinta dos principios e tecnologias dos sistemas de
gaseificacdo de biomassa e 0 desempenho de gaseificadores; apresentam-se
as motivagcbes deste trabalho permitindo o enquadramento deste estudo;
expde-se uma revisao bibliografica dos modelos disponiveis na literatura dando
um panorama geral da modelacdo e simulacdo de sistemas de gaseificacao;
detalham-se os objectivos desta dissertacdo; e por fim, € descrita a estrutura

da tese.

INTRODUCAO

A energia desempenha um papel fundamental no progresso econémico,
tecnolégico e socio-cultural do Homem. Este progresso acompanhado de
modernizacdo e implementacdo de novas industrias, transportes, novas
técnicas agricolas e alteracdes de comportamentos sociais e culturais acarreta
uma maior procura de fontes de energia. Segundo IEA (2007 apud Figueiredo
et al., 2008) os combustiveis fésseis (petrdleo, carvdo e gas natural) sdo a
principal fonte de energia a nivel mundial que corresponde a 80% da energia
primaria, seguida dos residuos e combustiveis renovaveis (biomassa) com
10%, depois pela energia nuclear com 6% e por fim pelas energias renovaveis
com apenas 3%. O forte consumo da energia fossil, principalmente nos paises
desenvolvidos, coloca em causa alguns recursos energéticos que séao finitos.
Para mais, o problema ambiental associado as emissdes de gases de estufa
para atmosfera leva ao aquecimento global com consequéncias irreversiveis no
equilibrio meteoroldgico e bioldgico no planeta. Por essa razdo, a escassez dos
combustiveis fosseis, as mudangas climaticas, a volatilidade dos precos da
energia ou 0 monopolio de producdo por parte de certos paises baseada nos

hidrocarbonetos, impéem uma diversificagdo no uso dos recursos renovaveis
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através de sistemas alternativos de modo assegurar o fornecimento de energia

a escala mundial e, portanto, uma reduc@o no consumo de energia primaria.

No que diz respeito a Portugal, Ferreira et al. (2009) referiram que os
sectores de producdo de energia, tais como as refinarias de petréleo, centrais
eléctricas, industrias e transportes, sdo 0s que mais contribuem para a
producdo das emissdes de efeito de estufa, e que Portugal ja ultrapassou o
limite de emissdes de didxido de carbono permitido pelo Protocolo de Quioto.
Por outro lado, devido ao crescimento das sociedades industrializadas, entre
outros factores, e o(s) seu(s) impacto(s) sobre o ambiente, surgiu uma
consciéncia ambiental, Conferéncia de Estocolmo (1972), que permitiu
organizar as relacdes entre o0 Homem e o ambiente. Uma série de medidas
foram tomadas neste sentido, visando o0 uso de energias com menor impacto
ambiental, particularmente em relacdo a diminuicdo do consumo de energia e
desenvolvimento de tecnologias com o0 uso de fontes energéticas renovaveis

(Relatério Brundtland, 1987). E portanto, é aqui que entra a biomassa.

O uso de biomassa como fonte alternativa a energia primaria de origem
féssil pode constituir uma solucao para problemas energéticos, econémicos e
ambientais, jA que segundo Maniatis et al. (2002 apud Puig_Arnavat et al.,
2010) a biomassa é reconhecida como um Optimo potencial para fornecer
energia Util com menos impactos ambientais do que os combustiveis fosseis.
Também do ponto de vista energético, conforme Ferreira et al. (2009) a
utilizacdo da biomassa como um combustivel renovavel pode ser uma solucao
para a minimizacdo das alteracdes climaticas e poluicdo atmosférica e deste

modo mitigar as emissdes gasosas do efeito de estufa.

Contudo, as alternativas energéticas ao consumo dos combustiveis
fosseis tém ainda algumas limitagcfes, tais como a dependéncia meteoroldgica
no caso das energias hidroeléctrica, edlica ou solar; a eficiéncia na energia das
ondas ou marés. No caso da biomassa, quando se usa a sua energia
armazenada sdo emitidos gases com efeito de estufa, em patrticular o didxido
de carbono. Porém, consideram-se nulos os danos climaticos causados pela
biomassa provenientes do efeito estufa, uma vez que a quantidade libertada de

diéxido de carbono é a mesma daquela que foi consumida durante o processo
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de fotossintese. Alias, Portuguese Directorate-General for Geology and Energy
referiram que a bioenergia constitui 0 Gnico recurso energético com carbono
gue se pode considerar emissor neutro de CO,. Além disso, caso ndo fossem
libertados alguns gases e CO, na queima da biomassa seriam de outra forma
libertados na decomposi¢ao natural da biomassa. Assim, a biomassa ao ser
aplicada na producdo de electricidade reduz a poluicdo designadamente de
solos, cursos e reservas de agua no que toca especialmente a residuos

pecuarios.

Dado o crescente interesse nas energias renovaveis para a reducao de
emissdes de CO,, a biomassa tem sido alvo de especial interesse por parte da
indastria de energia. A biomassa € um recurso renovavel proveniente de
matéria organica ndo fossilizada, de origem animal ou vegetal, que pode ser
utilizada na producéo de energia. A biomassa € uma forma indirecta de energia
solar, pois resulta da conversao da energia solar em energia quimica através
da fotossintese, base dos processos biolégicos dos seres vivos. A
disponibilidade e os diferentes tipos de biomassa estdo ligados a Vvarios
sectores, tais como energia, industria agricultura, pecuaria, floresta, etc., que
constituem as matérias-primas para a producdo combinada de electricidade e
calor. A parte biodegradavel dos residuos sélidos urbanos (lixo doméstico)
também é considerada biomassa. A biomassa pode ser usada directamente
como um combustivel ou entdo através da sua biodegradacdo para produzir

um gas combustivel, designado por biogas.

Conforme referido pela publicacdo da Agéncia Internacional de Energia
(IEA, 2004), as fontes renovaveis de energia como um todo irdo aumentar a
sua quota de producao de electricidade até 2030. A biomassa na producédo de
electricidade triplicara a nivel mundial. O mais significativo aumento sera nos
paises da Europa que beneficiam de um forte apoio por parte do governo e
onde a biomassa é projectada para alcancar 4% de producédo de electricidade
em 2030. O crescimento da biomassa no futuro vira como resultado de politicas
governamentais para promover as energias renovaveis. A biomassa é
frequentemente usada na producdo combinada de calor e producao de

electricidade e pode ser utillizada na maior parte em aplicacdes
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descentralizadas na industria, ou de aquecimento urbano, para além de uma

maneira de reduzir as emissoes de CO; a partir de centrais a carvao.

Actualmente a producdo de electricidade mundial € dominada pelos
combustiveis fosseis representando 66% do total, Figura 1.1. Ap0s a energia
hidroeléctrica, a biomassa (1%) é a segunda maior fonte de energia renovavel

baseada na producédo de energia eléctrica.

1% | Carvao

B Fuel-Oleo

m Gas

H Biomassa e
Residuos

16%

M Nuclear

® Hidro

M Geotérmica, Solar e
Outras

Figura 1.1 — Producéo de electricidade a nivel mundial (Fonte: Figueiredo et al., 2008).

Segundo a publicacdo de IEA (2006), a producdo de electricidade
através de biomassa € menos difundida nos paises em desenvolvimento,
excepto na América Latina, designadamente no Brasil, onde a biomassa

comercial a partir do bagaco na cana-de-aglcar é uma fonte abundante.

De acordo com o estudo de Figueiredo et al. (2008), a dependéncia em
combustiveis fésseis como fonte de energia primaria em Portugal € de cerca de
85%, valor superior a média europeia e mundial. Portugal € dependente do
exterior importando quase toda a energia primaria, ja que € um pais sem
reservas de combustiveis fésseis (Bioenergia, GREENPRO, 2004). Perante
este cenario, os combustiveis fosseis asseguram a producdo de electricidade

em Portugal em 72% do total e a biomassa representa 4% do total, Figura 1.2.
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Figura 1.2 — Producéao de electricidade em Portugal (Fonte: Figueiredo et al., 2008).

Os combustiveis fosseis continuardo a ser a fonte dominante de energia
no aumento da procura global de energia entre 2004 e 2030. Todavia, as
restantes fontes de energia economicamente exploraveis do mundo sé&o
adequadas para atender aos aumentos previstos na procura até 2030 (IEA,
2006).

Na Europa existe um conjunto de actividades para estimular o uso da
biomassa para a producdo de energia e segundo a comissdo da Unido
Europeia (1997 apud Ferreira et al., 2009), 10% do fornecimento de energia
deveriam ser abrangidos pela biomassa em 2010. O avanco tecnoldgico e o
reconhecimento da biomassa como portadora de energia renovavel universal
estdo a permitir um aumento na avaliagdo do seu potencial. Algumas das
razBes do interesse pela biomassa sdo o desenvolvimento de tecnologia em
relacdo a conversao, producdo de culturas, despovoamento de zonas rurais,
reducdo de preocupacbes ambientais em relacdo aos niveis de emissédo de
CO,, etc.

Os recursos energéticos de biomassa utilizados para a producdo de
energia sao de diferentes origens: culturas energéticas (culturas agricolas),
residuos de origem animal, florestal, agricola, industriais e domésticos que
podem ser gaseificados. Isto € uma vantagem, porque significa que a matéria-
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prima disponivel e, geralmente, economicamente mais atractiva pode ser
seleccionada. No entanto, estes tipos de biomassa diferem na sua composi¢éo
quimica, teor de humidade poder calorifico e cinzas. Neste contexto é
questionado por Ptasinski et al. (2007) se todos os tipos de biomassa podem
ser convertidos com eficiéncias comparaveis. Além disso, segundo 0s mesmos
autores, a biomassa é uma matéria-prima ndo homogénea, cuja composi¢ao
pode variar com a origem, a localizacao fisica, a idade, a época, entre outros
factores. A composicao da matéria organica na biomassa nao varia muito mas

h& grandes variacdes no teor de humidade e cinzas.

Em muitos casos, o aproveitamento de residuos revela-se pouco
compensador face ao preco praticado das matérias-primas no mercado
mundial. Porém, o seu desperdicio provoca graves problemas ambientais. Por
essa razao, existe a necessidade de procurar processos adequados e capazes

de converter os residuos inutilizados em produtos Uteis.

Como os residuos de biomassa sao uma fonte importante na producao
de energia, existe a possibilidade de se recorrer a uma série de diferentes
sistemas térmicos para esta conversao de energia. Geralmente, 0S processos
de conversao de biomassa sao subdivididos em duas principais tecnologias de
processo: conversao termoquimica e conversdo bioquimica. Dentro do
processo de conversdo termoquimica existem quatro op¢Bes de conversao,
que sdo a combustdo, pirélise, gaseificacdo e liquefaccdo. O processo de
conversdo bioquimica engloba o processo de digestdo (biogas) e de
fermentacdo (etanol). Com estas tecnologias de conversdao e a ampla
variedade de fontes de biomassa € possivel a producéo de calor, electricidade

e combustiveis.

O que diferencia cada um dos processos de conversao termoquimica € a
quantidade de agente oxidante fornecido ao sistema. Na combustdo, a
guantidade de agente oxidante pode ser inferior, igual ou superior a quantidade
estequiométrica. Caputo et al. (2005) referiram que as eficiéncias obtidas
através de sistemas de combustéo de biomassa sdo muito baixas, variando de
20% a 40%. Para o caso da pirdlise, a biomassa é convertida na auséncia do

agente oxidante. Conforme citado por Faaij (2006) o uso limitado e a
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dificuldade no processamento do bio-6leo tém restringido a ampla aplicacdo da
tecnologia de pirélise de biomassa. Quanto a gaseificacdo, a presenca de
agente oxidante é inferior a quantidade estequiométrica (quantidade necessaria
para oxidar todo o carbono do combustivel). Ao contrario da combustao, onde
se promove a oxidacdo completa do combustivel, a gaseificagcdo converte a
energia quimica intrinseca do carbono da biomassa num gas combustivel.
Além disso, a gaseificacdo transforma a biomassa num conteudo energético
facil de ser utilizado, transportado (ou utilizado no mesmo lugar reduzindo os
custos de transporte) ou convertido em liquido; enquanto que na combustdo da
biomassa, o calor obtido (além dos gases, carvdo e cinzas) com valor
comercial € uma energia muito dificil de ser armazenada exigindo por isso que

seja imediatamente consumida (Nogueira e Rendeiro, 2008).

Neste trabalho foi estudada a gaseificacdo. A gaseificacdo € um
processo de conversdo termoquimica que pode ser geralmente definida como a
oxidagdo térmica parcial de um material solido na base de carbono, pelo
fornecimento de um agente de gaseificacao a altas temperaturas, para produzir
um produto gasoso com um poder calorifico Util que pode ser utilizado como
gas combustivel ou gas de sintese para posterior utilizacdo. Esta definicdo
exclui a combustdo, uma vez que nesta o produto final gasoso ndo possui
nenhum valor quimico (Rodrigues, 2008). As altas temperaturas do agente de
gaseificacdo, de acordo com Twidell (1998), sdo na faixa de 800-900°C de
modo a optimizar a producdo de gas. A oxidacdo parcial pode ser efectuada
com ar, oxigénio, vapor ou uma mistura destes. Bridgwater (1995) citou que a
gaseificagdo com ar é a tecnologia mais utilizada e que produz um gas de
qualidade pobre (poder calorifico superior 4-7 MJ/m®), a gaseificagdo com
oxigénio produz um gas com melhor qualidade (poder calorifico superior 10-18
MJI/m3). Segundo Bridgwater (1995) na gaseificacéo pirolitica ou com vapor
também se pode obter um gas de boa qualidade em que a energia necessaria
ao processo é fornecida pela combustdo do subproduto carbono sélido, num

segundo reactor.

A gaseificacdo € um processo dividido em quatro etapas: secagem,
pirélise, oxidacao e reducdo. Na primeira, o teor de humidade da biomassa &
reduzido pelo calor que evapora a agua. De acordo com Puig-Arnavat et al.
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(2010) o teor de humidade da biomassa pode variar entre 5% a 35%. Na
segunda etapa, apdés a secagem do combustivel sélido, tem-se a
decomposicdo térmica da biomassa na auséncia de oxigénio ou ar. Neste
processo da-se a decomposicéo da celulose, hemi-celulose, linina a 250-300°C
e a producdo de alcatrdo e &cidos (gases condensaveis) a 350-450°C,
obtendo-se como produtos destas duas etapas: 0s gases condenséaveis, 0s
gases nao condensaveis (CO,, CO, Hy, CHy4, O3) e o carvao vegetal (Nogueira
e Rendeiro, 2008). O carvao vegetal pode ser convertido em gases. A
oxidacao, terceira etapa, € uma reacgdo exotérmica entre o carbono sélido da
biomassa e o oxigénio do ar. Portanto, ha formacdo de CO,, o hidrogénio
presente na biomassa também é oxidado formando H,O e com a oxidacdo do
carbono e hidrogénio é libertada uma grande quantidade de calor. Na quarta
etapa, a reducdo € um processo endotérmico, através do qual as reaccdes
quimicas que ocorrem sao combinacfes de oxigénio do ar com carbono e
hidrogénio de modo a produzir o maximo de CO e H,. A energia térmica pode
ser fornecida aos reagentes (carvao e gas redutor) a partir de uma fonte
externa ou através de combustdo de uma parte da biomassa (volateis e
carvao). O processo de gaseificacdo depende da quantidade de oxigénio
disponivel nas reaccdes. Se houver falta de oxigénio, o carbono ndo encontra
oxigénio suficiente para se converter em gas. Por outro lado, se houver
excesso de oxigénio ocorre oxidacao completa dos carbonos e hidrogénios,
formando CO; e H,O (Nogueira e Rendeiro, 2008).

O gas combustivel produzido € mais facil e verséatil que a biomassa
original e pode ser usado para a producdo de energia em motores de
combustdo interna, turbinas a gas simples ou combinadas com turbinas a
vapor, enquanto o gas de sintese segundo Godinho (2006 Apud Rodrigues,
2008) pode ser utilizado para producédo de produtos quimicos como metanol e

amonia.

Badin e Kirschner (1998) referiram que nos sistemas de turbina a gas de
ciclo combinado, onde os gases residuais obtidos sdo recuperados para
produzir vapor e serem utilizados numa turbina a vapor, podem ser alcangcadas

eficiéncias altas, até 50%.

Pagina 8



O gaseificador também designado por reactor € o local onde se
processa a gaseificacdo. As instalacbes de gaseificacdo podem ser
classificadas relativamente ao tipo de reactor (leito fixo, leito fluidizado e
reagentes pré-misturados), pelo agente de gaseificacdo (ar, oxigénio e vapor
de agua), pela fonte de calor (gaseificadores directos, em que o calor é
fornecido pela combustéo parcial de biomassa e gaseificadores indirectos em
que o calor é fornecido por um permutador de calor ou um processo indirecto) e
pela pressdo do gaseificador (atmosférico quando a pressdo interna do
gaseificador € ligeiramente inferior & pressdo atmosférica ou pressurizado
quando a pressao interna € muito superior a pressdo atmosférica) (Nogueira e
Rendeiro, 2008).

De acordo com McKendry (2002) existem dois tipos principais de
configuracbes de gaseificadores: (1) gaseificador de leito fixo, (2) gaseificador
de leito fluidizado e variac6es dentro de cada tipo (Rampling, 1993 e Rampling
e Gill, 1993 apud McKendry, 2002).

Na literatura sdo encontradas varias classificacbes para o0s
gaseificadores com diferentes configuracdes. Neste trabalho serdo abordadas
de formal geral as varias classificacdes de gaseificadores, porém apenas seréo
descritos detalhadamente os gaseificadores de leito fixo co-correntes, uma vez

que é o foco principal de estudo deste trabalho.

O gaseificador de leito fixo é o tipo mais simples de gaseificador,
geralmente operam com alta conversdo de carbono, tempo de residéncia de
matéria solida alto e baixa velocidade de gas (Reed e Das, 1998 apud Puig-
Arnavat et al., 2010). Este tipo de gaseificador, segundo Nogueira e Rendeiro
(2008), € apropriado para a producdo de pequenas poténcias (<1000 kW),
onde a biomassa repousa sobre uma grelha na forma de leito poroso e através
do qual fluem os gases exteriores ou provenientes da biomassa. No leito fixo, a
velocidade superficial das particulas € baixa; o gas apenas se infiltra através do
leito de particulas e a intensidade da transferéncia de quantidade de
movimento linear entre gases e solidos ndo é suficiente para provocar o
movimento das particulas. A velocidade superficial € um parametro importante

no desempenho de um gaseificador e é definida como a razdo entre o caudal
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de géas produzido (m®/s) e area da seccdo transversal do gaseificador (m?).
Segundo Santos (2011) uma baixa velocidade superficial causa condi¢cbes de
pirdlise lentas e resulta em elevados rendimentos de carvdo vegetal e altos

teores de alcatrdo no gas de sintese.

Esta tecnologia de gaseificacdo subdivide-se em quatro tipos de
configuragbes: com extraccdo dos gases por cima da biomassa (contra-
corrente), com extraccdo dos gases por baixo da biomassa (co-corrente), com

extraccao transversal a biomassa (fluxo transversal) e os multi-estagiados.

No gaseificador co-corrente, a biomassa é introduzida no topo, apoiada
numa grelha, e o ar injectado nas partes laterais do gaseificador (Fig. 1.3). Os
fluxos de combustivel e ar ttm o mesmo sentido (co-correntes), ou seja, fluem
de cima para baixo (fluxo descendente), em que o gas de sintese é retirado na
parte inferior do reactor. O ar ao misturar-se com o carvao forma uma zona de
incandescéncia e liberta calor. Este calor é transferido por conducdo para a
biomassa, acima da regido de oxidacdo e também abaixo desta regido. A
biomassa seca com este calor emite volateis (também alcatrdo) que por sua
vez fluem no sentido descendente para a regido de oxidacdo (Nogueira e
Rendeiro, 2008). Aqui mistura-se com o ar e da-se a combustdo. O alcatréo €
gueimado (reaccdo gasosa) enquanto o carvao passa pela zona de oxidacéo
para a zona de reducdo. Na zona de reducéo entra calor e produtos CO; e H,O
provenientes da zona de oxidacdo. Os produtos da reducao de carvao na zona
de reducdo sdo o gas de sintese e as cinzas que saem pela parte inferior do

gaseificador.

Conforme Nogueira e Rendeiro (2008) referiram, ha vantagem neste tipo
de gaseificador porque o gas de sintese sai com baixo teor de alcatrao (<100
mg/Nm?®). Isto deve-se a uma parte do alcatrdo que foi produzida na pirélise e é
destruida posteriormente na oxidacdo, pois o alcatrdo ndo reage com O
oxigénio, permitindo assim o seu craqueamento parcial. No entanto, este tipo
de gaseificador também tem desvantagens, uma delas é o facto do gas de
sintese sair do gaseificador com elevada temperatura, sendo necessario
arrefecé-lo para poder ser injectado em motores. McKendry (2002) citou que os

gases deixam o gaseificador a temperaturas cerca de 900-1000 °C e a
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eficiéncia energética global do processo é baixa. Este autor também referiu que
o teor de alcatrdo nos produtos gasosos € mais pequeno num gaseificador co-
corrente do que num gaseificador contra-corrente mas a concentracdo de
particulas no gas € elevada. Por outro lado, nos gaseificadores contra-corrente
(fluxos de combustivel e de ar em sentido contrario) devido a baixa temperatura
dos gases a saida do gaseificador a eficiéncia energética global do processo é
alta, mas assim também €é o teor de alcatrdo do gas. No entanto, o efeito de
filtragem da alimentacéo pode ajudar a produzir um gas com um baixo teor de

particulas de alcatréo.

Biomassa

‘4

Zona de
Secagem

h Zona de
Pirédlise /

Ar —= “Zona de = Ar
Oxidagao

| _Reducdo |

Cinzas —e Gas

Figura 1.3 — Gaseificador de leito fixo co-corrente (Martin et al., 2006).

Nos gaseificadores de leito fluidizado, ao contrario dos gaseificadores de
leito fixo, ndo existem zonas de reaccdo definidas. HA duas configuracGes
deste tipo de reactor que sdo o gaseificador borbulhante e circulante. Definem-
se gaseificadores de leito fluidizado como constituidos por um leito de
particulas inertes, fluidizado e mantido em suspensdo com o combustivel por
meio de um fluxo de ar na direccdo vertical e no sentido ascendente com
velocidade suficiente para manter as particulas num estado de suspensao.
Desta forma, ocorrem melhores condicbes de transferéncia de calor e
homogeneidade da temperatura dentro do gaseificador. As temperaturas de
operacdo dos gaseificadores de leito fluidizado (700-900 °C) sédo inferiores as

temperaturas maximas dos de leito fixo. Para Tinaut (2010), a gaseificacédo de
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biomassa em gaseificadores leito fluidizado, juntamente com um motor de
combustéo interna, € muito atraente na faixa de pequenas poténcias (menos de

500 kW de energia eléctrica).

De acordo com Schuster et al. (2001), os gaseificadores de leito
fluidizado proporcionam uma excelente mistura e contacto gas/sélido,
causando altas taxas de reaccao e de eficiéncias de conversao. Além disso,
épossivel adicionar catalisadores ao material de leito para influenciar a
composicdo do gas de sintese e reduzir o seu teor de alcatrdo (EUA

Departamento de Energia (1992 apud Schuster et al., 2001).

McKendry (2002) referiu que o gaseificador de suspensdo arrastada
(uma variacao gaseificador de leito fluidizado) desenvolvido para a gaseificacdo
do carvao apresenta problemas para materiais fiborosos, como por exemplo a
madeira, devido a necessidade de uma biomassa finamente dividida (< 0,1-
0,4mm). Também segundo McKendry (2002), a gaseificacdo € uma tecnologia
gue pode funcionar com um sistema simples e de baixa tecnologia baseado
num gaseificador de leito fixo (baixas poténcias eléctricas), ou com um sistema
mais sofisticado utilizando tecnologia de leito fluidizado. Por outro lado, Ferreira
et al. (2009) referiram que 0s custos operacionais da gaseificacdo de leito
fluidizado sdo superiores aos de gaseificacdo de leito fixo, devido ao facto de
por um lado o procedimento requerer um maior reactor e por outro de maior

complexidade técnica.

McKendry (2002) concluiu que os principais parametros para uma
gaseificacdo ideal sdo as propriedades da matéria-prima (humidade, cinzas, e
volateis) e o pré-tratamento da matéria-prima (secagem de particulas,
fraccionamento de tamanho e lixiviagdo). Também em relagdo a gaseificacao,
Karamarkovic e Karamarkovic (2010) indicaram que a temperatura de
gaseificacdo e sua uniformidade dependem da tecnologia de gaseificacdo
aplicada (gaseificadores de leito fixo, de leito fluidizado e de leito arrastado), o
meio de gaseificacdo utilizado (oxigénio e/ou hidrogénio de origem), as
caracteristicas da biomassa (teores de humidade e cinzas, compostos volateis,
tamanho de particula) e em particular a temperaturas de amolecimento e fusao

das cinzas, as caracteristicas do material de leito e o processo de
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cragueamento de alcatrdo aplicado (cataliticos ou térmica). Refira-se, neste
ponto, que a modelagdo numérica deste tipo de equipamentos de gaseificagdo
€ bastante importante para a sua optimizacao, simulacéo, projecto e analise de

processo de gaseificadores.

1.1 MOTIVACOES DO TRABALHO

Conforme discutido na seccéo anterior, a energia em Portugal depende
fortemente dos combustiveis fésseis importados (petrdleo, carvao e gas
natural). Segundo Ferreira et al. (2009), Portugal em 2005 tinha a quarta maior
guota das energias renovaveis na producdo de electricidade na UE. No
entanto, em relacdo a biomassa ndo é alcancada a relevancia que esta tem
noutros paises europeus. Estes autores também referiram que a experiéncia
Portuguesa em relacdo as tecnologias de conversdo envolvidas com a
biomassa nédo é grande. Quanto aos processos de conversao termoquimica é
limitada para a combustdo, apesar de algumas experiéncias com gaseificacao
e pirdlise. Quanto aos processos de conversao bioquimica, apesar da
experiéncia portuguesa com a digestdo anaerbbia estar a aumentar e o pais ter

grande experiéncia em fermentacédo, ndo é aplicada a producao de energia.

Em Portugal, ainda que o aproveitamento do recurso energético de
biomassa possa representar uma alternativa para reduzir a dependéncia dos
combustiveis fosseis e das emissbes de efeito de estufa (bem como
desenvolver a agricultura sustentavel, etc.), mesmo assim ndo tém sido
desenvolvidos projectos suficientes de pesquisa, desenvolvimento e
demonstracdo de modo a melhorar a eficiéncia dos processos de gaseificacao.
Por conseguinte, foi neste sentido que surgiu este trabalho, resultado de uma
colaboragido entre a Universidade de Evora, em Portugal, e a Universidade
Federal do Par&, no Brasil. A motivacdo do trabalho centrou-se na situacéo
energeética actual, na regido Norte do Brasil, mais especificamente na produgao
de energia por gaseificacdo a partir de carocos de acai como fonte de
biomassa, estudada e descrita no trabalho desenvolvido por Itai (2011). Este
processo de gaseificacdo foi posteriormente estudado para varios tipos de

biomassa inclusive o caroco de acai, desenvolvido no presente trabalho e
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adaptado ao contexto portugués, o que configura uma base para outros
estudos sobre gaseificacdo. Tanto este trabalho como o de Itai (2011),
incidiram na simulacdo da gaseificacdo de biomassa num gaseificador co-
corrente, em leito fixo, num modelo de equilibrio quimico zero dimensional para
prever o gas produzido, fazendo variar a razdo de equivaléncia ar/combustivel
e o teor de humidade. No entanto existem, naturalmente, algumas diferencas
entre ambos os trabalhos, cujas quais estéo relacionadas com 0s pressupostos
do modelo termoquimico, para além de que um é em contexto brasileiro e o
outro em contexto portugués. Por exemplo no presente trabalho, foi assumido a
perda de calor do gaseificador e foi considerado carbono ndo convertido e
totalmente convertido no gas de sintese; enquanto que no trabalho de Itai
(2011) para além do modelo zero dimensional também foi apresentado um
modelo unidimensional. O objectivo do trabalho de Itai (2011) consistiu
sobretudo na simulagdo numérica da gaseificacdo de biomassa em leito fixo
em modelos OD e 1D e na simulacdo da estratificacdo do leito (fronteiras das

interfaces de secagem, pirélise, carbonizacao e gaseificacdo em leito fixo).

No que diz respeito ao Brasil, o sistema eléctrico brasileiro € dividido em
dois grandes subsistemas (subsistema Sul/Sudeste/Centro-Oeste e subsistema
Norte/Nordeste) e diversos sistemas isolados no Norte do Brasil. A producao
de electricidade nos sistemas isolados €& maioritariamente térmica e o
combustivel utilizado é o 6leo diesel. Os sistemas isolados estédo localizados
essencialmente nas capitais da regido Norte (excepto Belém) e no interior dos
Estados dessa regido. A grande maioria dos sistemas no interior dos Estados
da regido Norte € abastecida por unidades eléctricas diesel de pequeno porte e
0s sistemas isolados no interior destes Estados séo caracterizados pela grande

dificuldade de logistica de abastecimento (Nogueira e Rendeiro, 2008).

A rede eléctrica brasileira que opera nos sistemas eléctricos isolados do
Pais é a Eletrobras. De acordo com esta rede eléctrica, existem 1,2 milhdes de
consumidores de energia na regido amazonica que nao estdo conectados a
rede eléctrica. Esta é uma regido de baixa densidade populacional, com 205
MW instalados fora das redes de distribuicdo e altamente dependente de
gasoleo. Embora ja existam motores a diesel em operagédo para produzir

energia eléctrica nesta regido, os estudos mostram que 0s sistemas de
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gaseificagdo sdo adequados para colmatar as necessidades energéticas das
comunidades da Amazénia. Estes sistemas sado adequados por duas razdes:
pela disponibilidade de biomassa na regido, nomeadamente acai; e pela maior
eficiéncia de sistemas de gaseificacdo com poténcias inferiores a 5 MW em

relacdo aos sistemas de combustéo com turbinas a vapor.

Além dos residuos lenhosos de biomassa, o caroco de acai € um dos
residuos de biomassa mais desperdicados no Estado do Para, Brasil. No
entanto, os residuos de caroco de acai podem conter um teor de humidade
elevado que pode tornar um processo de combustao directa inviavel. O mesmo
nao acontece nos processos de gaseificacdo, em que para teores aceitaveis de
humidade se torna vantajoso e permite elevados teores de H, (Santos, 2011).

As simulagdes numeéricas podem estimar a influéncia do teor de
humidade sobre o processo de gaseificagdo do caro¢co de acai e a razdo
ar/combustivel. A modelacdo matematica é uma ferramenta fundamental na
analise gquantitativa de processos de gaseificacdo da biomassa. Esta descricdo
matematica é essencial na andlise e interpretacdo dos dados experimentais,
para a identificacdo dos processos de gaseificacdo, para a previsdo de
respostas a alteracdes de condi¢cdes de operacdo e para a optimizacdo dos
processos. Portanto, o potencial da biomassa como recurso energético pode
ser avaliado neste trabalho através de modelos de simulacdo que possam
prever os efeitos de duas importantes variaveis operacionais, a razao
ar/combustivel e o teor de humidade, o poder calorifico da biomassa sobre a

composicao do gas de sintese e a eficiéncia global do processo.

1.2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este subcapitulo aborda a modelagédo e simulacdo de gaseificacdo da
biomassa juntamente com uma revisdo do estado da arte dos modelos
disponiveis na literatura. Esta revisdo tem como objectivo comparar e analisar
dois modelos de gaseificagdo, o modelo de equilibrio termoquimico e 0 modelo

cinético, de biomassa apresentados por diferentes autores, com principal
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destaque para a analise do modelo de equilibrio termoquimico, implementado
neste trabalho.

1.2.1 MODELACAO DE SISTEMAS DE GASEIFICACAO DE BIOMASSA

7

A finalidade dos modelos de gaseificacdo é estudar os diferentes
processos que ocorrem durante a gaseificacdo da biomassa e em avaliar a
influéncia das principais variaveis de entrada sobre principalmente a
composicao do gas de sintese. Alguns estudos consideram apenas o equilibrio
quimico da composicao final, enquanto outros levam em conta os diferentes
processos ao longo do gaseificador. De acordo com Puig-Arnavat et al. (2010)
os modelos podem ser divididos em modelos cinéticos, modelos de equilibrio
termoquimico e modelos de rede neuronal. Neste trabalho, apenas serao
descritos em detalhe os dois tipos mais comuns, o0 modelo termoquimico e o
modelo cinético, uma vez que os modelos neuronais nao foram estudados nem

validados com resultados obtidos neste trabalho.

Os modelos de gaseificadores em relagdo as dimensdes espaciais
podem ser divididos em modelos zero dimensional (0D), unidimensional (1D),
bidimensional (2D) e tridimensional (3D). Todos os modelos, a excepc¢ao do
modelo 0D, contém varidveis espaco, considerando a transferéncia de calor e
massa locais e possivelmente o fluxo de fluidos dentro dos gaseificadores. O
modelo 0D é um modelo independente do espaco e conhecido como modelo
de equilibrio termoquimico. Prins et al. (2007) apresentaram modelos de
equilibrio termoquimico baseados em alguns pressupostos gerais, que Sao
resumidamente 0s seguintes: o reactor € considerado zero dimensional;
usualmente assume-se que o gaseificador é perfeitamente isolado, isto é, as
perdas de calor sdo desprezadas (no entanto, estas podem ser incorporadas
no balanco de energia do modelo de equilibrio); assume-se que a temperatura
da mistura € uniforme devido a uma mistura perfeita; consideram-se taxas de
reaccao de gaseificagdo rapidas o suficiente e o tempo de residéncia longo o
suficiente para conseguir alcangar o estado de equilibrio quimico e os alcatrées
nao sdo modelados. Devido a estas suposi¢des os modelos de equilibrio geram

discrepancias em relacdo a realidade. Por isso, alguns autores corrigiram 0s
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modelos de equilibrio ou usaram a abordagem de temperatura quasi-equilibrio,
de modo a incorporar algumas caracteristicas tipicas de nao equilibrio. Através
desta abordagem, Gumz (1950) (apud Puig-Arnavat et al., 2010) avaliou o
equilibrio das reaccdes definidas no modelo a uma temperatura inferior a
temperatura do processo real. Para gaseificadores de leito fluidizado pode ser
usada a temperatura média do leito como a temperatura do processo, enquanto
para gaseificadores co-correntes deve ser usada a temperatura de
gaseificacdo. Li et al. (2001) concluiram que a conversdo de carbono para
gaseificacdo pressurizada de carvdo sub-betuminoso num intervalo de
temperatura entre 747 e 877 °C é comparavel as previsdes de equilibrio para

uma temperatura cerca de 250 °C mais baixa.

Para os modelos quimicos ha dois tipos de abordagens genéricas, a
estequiométrica e a nado-estequiométrica. Conforme Jarungthammachote e
Dutta (2007) estas abordagens sao particularmente equivalentes, ja que um
modelo estequiométrico pode utilizar a energia livre para determinar as
constantes de equilibrio de um conjunto de reac¢des e um modelo de equilibrio
nao-estequiométrico € baseado na minimizacdo de energia livre de Gibbs no
sistema. Segundo Jarungthammachote e Dutta (2007) e Huang et al. (2009),
até agora tém sido aplicados bastantes modelos de equilibrio termoquimico
estequiométrico para a gaseificacdo de biomassa. A maioria destes modelos
nao tém considerado por exemplo a producéo carbono residual. Schuster et al.
(2001) considerou o carbono residual no seu modelo, mas ndo estabeleceu

modelos modificados para a sua utilizagao.

Quanto aos modelos cinéticos, tem varios niveis de complexidade
computacional, em que os resultados obtidos através deste tipo de modelos
sdo mais precisos e detalhados que os modelos termoquimicos. Os resultados
obtidos nos modelos termoquimicos embora ndo sejam altamente precisos,
tém a vantagem de serem independentes da configuracdo do gaseificador e
sdo adequados para estudos de processo sobre a influéncia de parametros
importantes do processo (Puig-Arnavat et al., 2010). Bridgwater (1995) indicou
gue o equilibrio termoquimico ndo pode ser conseguido, principalmente devido
as temperaturas de operacao relativamente baixas (temperaturas do produto

de saida de géas entre 750 -1000 °C. Huang et al. (2009) referiram que através
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de um modelo de equilibrio termoquimico consegue-se prever a conversao
maxima possivel de biomassa durante a gaseificagcdo e a eficiéncia teorica.
Também Sharma (2008.a) referiu que modelos de equilibrio sdo importantes e
Uteis para prever a mais alta eficiéncia de gaseificacdo ou térmica que pode ser
atingida com uma determinada matéria-prima. Além disso, este tipo de modelo
€ importante na optimizacdo das condicbes de operagcdo no estado de
equilibrio e também uma ferramenta simples para estimar o desempenho de
gaseificacdo para uma analise preliminar técnico-economica de todo o
processo. No entanto, Bridgewater (1995) indicou que o equilibrio
termoquimico ndo pode ser conseguido, principalmente devido as temperaturas
de operacao relativamente baixas (temperaturas do produto de saida de gas
entre 750-1000 °C. Contudo tém sido utilizados bastantes modelos d equilibrio

termoquimico.

1.2.1.1 MODELO DE EQUILIBRIO

Véarios modelos baseados no equilibrio termoquimico tém sido
amplamente utilizados, ver por exemplo: Ruggiero e Manfrida (1999), Li et al.
(2001), Zainal et al. (2001), Schuster et al. (2001), Altafini et al. (2003), Li et al.
(2004), Jarungthammachote e Dutta (2007), Melgar et al. (2007), Prins et al.
(2007), Ptasinski et al. (2007), Sharma (2008.a), Haryanto et al. (2009), Huang
e Ramaswamy (2009), Chen et al. (2010), Gautam et al. (2010), Karamarkovic
e Karamarkovic (2010) e Tinaut et al. (2010), para prever o desempenho de
gaseificadores e tém mostrado razoavel concordancia entre previsbes de

equilibrio e dados experimentais.

O trabalho de Altafini et al. (2003) consistiu na simulagdo computacional
de um processo de gaseificacdo de residuos de madeira utilizando um modelo
de equilibrio baseado na minimizacdo da energia livre de Gibbs. A biomassa
utilizada neste trabalho foi uma espécie exotica, Elliotis Pinus, muito cultivada
no sul do Brasil. A biomassa apresentou uma humidade de cerca de 10% (%
em peso em base humida). O gaseificador foi construido e testado e do tipo
leito fixo, downdraft, estratificado e com uma parte superior aberta com

capacidade para processar de 12 kg/h de residuos de madeira. A humidade da
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biomassa e a média dos resultados da composi¢do dos gases produzidos (sem
alcatrdo) sdo comparados com os modelos de equilibrio utilizados. As
simulacdes foram feitas com a rotina SYNGAS e com o programa do Ciclo-
Tempo, onde o processo de gaseificagdo em ambos os casos foi simulado por
modelos simplificados a temperaturas de equilibrio de 800 °C. Nestas
simulacdes, foi considerada uma perda de calor no gaseificador de 1%, com
base no poder calorifico superior da biomassa estudada e foi ajustada a razéo
ar/biomassa em que se obteve uma temperatura de gaseificacdo de 800°C.
Foram feitos estudos de sensibilidade para verificar a influéncia do teor de
humidade de residuos da madeira sobre a composicdo do gas combustivel e
sobre o poder calorifico. Observou-se para valores de temperatura acima de
800°C que o equilibrio deslocou-se no sentido de formacdo de CO e H; e
menos tendéncia para a formacdo de CO, e H,0O; enquanto para uma
temperatura de reaccdo baixa, 400°C (como na reaccdo de pirdlise) e
dependendo da razdo ar/biomassa o equilibrio é deslocado no sentido da
formacédo de CH4 e com menor conversao de carbono.

Estes autores referiram que a utilizacdo do modelo de equilibrio quimico
com base na minimizacdo da energia livre de Gibbs é relativamente facil para
determinar a composicdo do gas combustivel produzido num gaseificador mas
s6 é eficiente para simular processos de gaseificacdo a temperaturas elevadas,
superiores a 1500 K. Isto porque, para temperaturas de reaccdo baixa,
inferiores a 1000 K, como a taxa de reac¢do € menor e o tempo de residéncia é
maior seria mais adequado utilizar-se o modelo cinético.

Chen et al. (2010) propuseram um modelo de producdo de gas de
sintese a partir da gaseificacdo de residuos solidos urbanos (RSU) com o ar,
em reactores de leito fixo. Foram discutidos neste trabalho a raz&o de
equivaléncia de ar, o teor de humidade e os efeitos da temperatura de
gaseificacdo, sobre a composi¢édo do gas de sintese, poder calorifico inferior de
gas de sintese, a eficiéncia de conversao de calor, e conversédo de carbono.

Chen et al. (2010) indicaram que os resultados melhoram com
temperaturas de gaseificacdo elevadas e maiores valores de razdo de
equivaléncia do ar. Nestas condicdes a conversdo de carbono aumentou
enquanto o poder calorifico do gas de sintese diminuiu. A eficiéncia de

converséo de calor aumentou atingindo um maximo e diminuiu apos 0 maximo
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com o aumento da razdo de equivaléncia de ar. Para baixos valores de razéo
de equivaléncia do ar e valores altos de teor de humidade, aumentou a
conversdo de carbono e a eficiéncia de conversdo de calor. Para 0 mesmo
valor de teor de humidade, valores baixos de razdo de equivaléncia do ar e
temperatura mais elevada conseguiram obter um poder calorifico de gas de
sintese elevado. Os resultados indicaram que melhoram a temperaturas mais
elevadas de gaseificacdo, maiores valores de razdo de equivaléncia ar e a
conversdo de carbono aumenta, enquanto diminui (PCI) do gas de sintese. A
eficiéncia de conversdo de calor aumentou atingindo um maximo e, em
seguida, diminuiu com o aumento da razdo de equivaléncia de ar. Maiores
concentracbes de humidade aumentaram a conversdo de carbono e
aumentaram a eficiéncia de conversdo de calor a razdes inferiores. As
temperaturas mais elevadas e baixas razOes de equivaléncia foram
favoraveis para a obtencdo de um maior PCI de gas de sintese com a mesma

concentracdo de humidade.

Gautam et al. (2010) desenvolveram um modelo de equilibrio para
determinar a composicdo do gas de sintese composto por monodxido de
carbono, dioxido de carbono, hidrogénio e metano e que pode ser aplicavel a
qualquer tipo de biomassa. Estudaram o efeito do teor de humidade na
biomassa e da temperatura sobre a composicéo de gas de sintese e no modelo
nao foram consideradas as cinzas nem o calor absorvido pelas mesmas. Estes
autores utilizaram noventa e nove amostras de biomassa para calcular a
composicdo do gas de sintese em condicdes adiabéticas, e as equacdes
generalizadas foram obtidas por analise de regressdo mdltipla utilizando
analise elementar da biomassa. Os resultados termodinamicos foram
comparados com os dados experimentais disponiveis para tipos seleccionados
de biomassa. A temperaturas acima de 800 °C a concentragcdo de metano
prevista pelo modelo de equilibrio foi quase insignificante (<0,15% vol). O teor
de humidade reduziu a fraccdo de CO de forma significativa e assim reduziu o
poder calorifico do gas de sintese. Gautam et al. (2010) concluiram que para o
processo gaseificacdo era essencial baixo teor de humidade e temperaturas

elevadas.
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Haryanto et al. (2009) realizaram uma analise dos limites
termodinamicos para uma actualizacdo do gas de sintese da gaseificacdo néao
catalitica da biomassa, aumentando a fraccdo de H, no gas de sintese. Este
aumento foi feito pela converséo de CO, CH,4 longas cadeias de
hidrocarbonetos e alcatrdo num reactor secundario a jusante. O método
utilizado neste processo foi a minimizagcdo da energia livre de Gibbs para
diferentes variaveis de processo (400-1300 K de temperatura, 0,1-1 MPa
pressdo, carbono para diferentes razbes de vapor e caminho da reaccéao).
Neste estudo Haryanto et al. (2009) concluiram que o0 gas de sintese numa
faixa de temperatura entre 900K e 1100K obtém melhores producbes de H
(aumentou 43-124%), formacéao insignificante de CH,4 (diminuiu 100%), CO2
diminuiu (24-64%) e formacédo de coque. Quanto ao CO os valores de equilibrio
maior que o seu valor inicial. O estudo também concluiu que para uma
temperatura >1000K e presséo entre 1 a 3 atm conseguiu-se aumentar ainda
mais as producdes de H,. Além disso, o0 aumento do vapor resultou num efeito

positivo.

Huang e Ramaswamy (2009) desenvolveram dois modelos de equilibrio
termodinamico estequiométrico para a gaseificacdo de biomassa com e sem
carbono residual. Os modelos foram modificados tendo em conta o calor local e
as caracteristicas de transferéncia de massa para simular a operacdo e o
desempenho de um gaseificador co-corrente aplicAveis a varios tipos de
gaseificador. Os modelos de equilibrio foram modificados tendo em conta
apenas a composicdo de CH4 ou ambas as composi¢cées CH,e CO a partir de
dados experimentais. Segundo Huang e Ramaswamy (2009), o modelo
também pode ser usado para estimar a composicdo de equilibrio do gas de
sintese. No modelo de equilibrio termoquimico, onde ndo ha formacédo de
carbono residual, consideraram que podia descrever muito bem o gaseificador
de biomassa co-corrente a alta temperatura. Por sua vez, o modelo de
equilibrio modificado correspondente ao yCH4 nos produtos gasosos
aproximou-se mais do seu valor médio determinado experimentalmente.
Quanto ao modelo de equilibrio termodinamico considerando formacao de
carbono residual, concluiram que devido a complexidade da inclusdo carbono

residual, as previsdbes do modelo de equilibrio ndo se aproximaram dos
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resultados experimentais. No entanto, o modelo de equilibrio modificado
considerando carbono residual e tendo em conta tanto yCH4 como yCO nos
produtos gasosos consegue descrever melhor o gaseificador co-corrente

comercial.

Jarungthammachote e Dutta (2007) desenvolveram um modelo de
equilibrio termoquimico com base na constante de equilibrio de duas reacc¢fes
para prever a composi¢cado do gas de sintese num gaseificador co-corrente de
residuos solidos urbanos (RSU). Para melhorar o desempenho do modelo,
foram usados coeficientes para corrigir as constantes de equilibrio da reaccao
de deslocamento de agua e gas e da reaccao de metano. Estes coeficientes
foram obtidos por comparacdo do modelo com resultados experimentais de
outros pesquisadores. Os resultados previstos do modelo modificado foiram
validados com os dados experimentais relatados por Jayah et al. (2003) e
apresentaram boa concordancia. Foram utilizados na simulacdo do modelo
modificado dados de RSU da Tailandia para estudar os efeitos do teor de
humidade dos residuos sobre a composicao do gas de sintese, a temperatura
da reaccao e o poder calorifico. O modelo consegue prever a temperatura da
reaccao por sabendo a quantidade de oxigénio, e vice-versa. Os resultados
apresentaram uma diminuicdo do poder calorifico, temperatura da reaccdo e
eficiéncia com o aumento da humidade. O aumento da humidade provoca o
aumento da fraccdo molar de H,, a diminuicdo de CO, o aumento de CH,
presente em pequena quantidade no gas produzido, uma ligeira diminuicdo de

N, e aumento de CO,.

Karamarkovic e Karamarkovic (2010) desenvolveram um modelo de
equilibrio quimico a pressbes de 0,1 MPa e 1 MPa que permitiu determinar o
ponto limite de carbono e a analise de gaseificacdo abaixo e acima deste
ponto. O trabalho de Ptasinski et al. (2007) foi a base para este trabalho, no
gual foi analisado o chamado ponto limite de carbono. No modelo de
Karamarkovic e Karamarkovic (2010), o meio de gaseificacdo foi ar de
combustéo a 25 °C constituido por 21% mol de oxigénio e 79% mol de azoto. O
biocombustivel usado na analise foi uma biomassa tipica seca, sem cinzas,

representada pela formula geral CH;40059No.0017 que também foi usada por

Pagina

22



Desrosiers (1979) e Prins et al. (2003). A gaseificacdo de biomassa foi feita
para diferentes teores de humidade (variou entre 0% a 30% em peso) a
temperaturas de gaseificacdo diferentes. O objectivo deste trabalho foi
determinar as vantagens da matéria-prima seca com o calor sensivel dos
produtos gasosos, para um teor de humidade ideal a uma dada temperatura de
gaseificagdo e também melhorar a eficiéncia a uma dada temperatura de
gaseificacdo. O teor de humidade ideal foi definido por estes autores como o
teor de humidade a uma temperatura de gaseificacdo de biomassa no ponto
limite de carbono, e sO neste caso considerou-se a presenca de teor de
humidade ideal na biomassa. O modelo de equilibrio quimico foi desenvolvido e
validado.

Karamarkovic e Karamarkovic (2010) verificaram que a secagem da
biomassa com o calor sensivel dos produtos gasosos foi benéfica para as
eficiéncias baseadas em energia e exergia quimica. De acordo com o0s
resultados apresentados neste trabalho, o processo de gaseificacdo a uma
dada temperatura foi melhorado através do uso de biomassa seca e da
temperatura no ponto limite de carbono aproximando-se da temperatura
desejada. Esta temperatura, segundo estes autores, pode ser alcancada pela
mudanca de pressdo de gaseificacdo ou pela adicdo de calor para 0 processo.
Conforme Karamarkovic e Karamarkovic (2010), o aumento da pressdo de
gaseificacdo aumenta a temperatura no ponto limite de carbono e a eficiéncia
exergética baseada na exergia total. A adicdo de calor no gaseificador diminui
a quantidade de oxigénio (do ar) necessaria para a gaseificacdo completa e
produz maiores quantidades de CO e H2 nos produtos gasosos. Na pratica, a
biomassa foi gaseificada em gaseificadores a temperaturas acima da
temperatura ideal no ponto limite de carbono de modo resolver limitagbes de
cinética (fissuras de alcatrédo, escorificacdo do material do leito, etc.). Este
aumento de temperatura acima da temperatura no ponto limite de carbono
diminuiu quase linearmente a energia e a exergia quimica contidas nos
produtos gasosos. A temperatura de 900 a 1373 K, o aumento da humidade da

biomassa levou a diminuicéo da eficiéncia dos processos estudados.

Li et al. (2001) desenvolveram um modelo de equilibrio termoquimico

ndo-estequiométrico, e cineticamente modificado, para prever a composicao do
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gas de sintese a partir de um gaseificador de carvdo em leito fluidizado
circulante. O modelo considerou cinco elementos e 44 espécies quimicas, tanto
na fase gasosa como na sélida. Estes autores verificaram que a composi¢cao do
gas de sintese e o seu poder calorifico variaram principalmente com a
temperatura e a abundancia relativa de cada espécie quimica (especialmente
carbono, hidrogénio e oxigénio). Sobre um intervalo de temperatura limitado
(800-1300K), a pressao influenciou o resultado significativamente. A presséo
elevada a fase gasosa passou a fase condensada, acelerou as reaccbes e
reduziu o volume do reactor necessério para alcancar o equilibrio. O modelo
previu o inicio da formacdo de carbono sélido, sendo a composicao do gas
insensivel a adicdo de carbono. O modelo de cinético deu boas previsdes da
composicdo do gas quando foi introduzida a conversdo de carbono
experimental no gaseificador. As previsdes do modelo, excepto para o CH4,
mostraram boa concordancia quando comparado com os dados medidos das

composicdes de gas de sintese.

Li et al. (2004) apresentaram os resultados de testes de gaseificacao de
biomassa numa escala piloto (6,5m de altura x 0.1m de diametro) de um
gaseificador de leito fluidizado e compararam com as previsdes do modelo. Foi
desenvolvido um modelo de equilibrio ndo-estequiométrico com base na
minimizacdo da energia livre de Gibbs para prever o desempenho do
gaseificador. A temperatura de operagdo foi mantida na faixa 700-850 °C,
enquanto a taxa de alimentacdo de serragem variaram de 16 a 45 kg/h. A
temperatura, a razdo de ar, a densidade da suspensao, a re-injecao das cinzas
volantes e a injeccao de vapor foram calculados para influenciar a composicao
e poder calorifico do gas de sintese. Estes autores concluiram que o poder
calorifico do gas pode ser aumentado pelo aumento da densidade de
suspensao e que a re-injeccao de cinzas melhorou a conversao de carbono,
enquanto a injec¢do de vapor melhorou a qualidade (isto €, poder calorifico) do
produto gasoso. A producao de alcatrdo a partir da gaseificacdo da biomassa
diminuiu exponencialmente com o aumento da temperatura de operacao para a
faixa estudada. A pressao apenas influenciou os resultados significativamente
sobre uma gama limitada de temperatura (750-1200 K). Para produzir gas rico

bY

em hidrogénio a pressdo atmosférica, o sistema operou na faixa de
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temperatura entre 1100 e 1300 K e com uma razédo de ar de 0,15-0,25. A
producéo de CO foi mais favoravel para uma razao de ar de 0,2-0,3. O modelo
modificado previu composi¢cdes e poder calorifico de gas de sintese, eficiéncia

de gas frio em boa concordancia com dados experimentais.

Melgar et al. (2007) estudaram um modelo de equilibrio termoquimico,
estequiométrico, num gaseificador de biomassa co-corrente para diferentes
tipos de biomassa. Através do modelo da reaccao global previram composicéo
final do gas sintese e a sua temperatura de reaccédo. Analisaram uma série
parametros (eficiéncia de gés frio, quantidade de 4gua dissociada no processo,
poder calorifico e qualidade de combustivel do gas). O trabalho inclui um
estudo paramétrico da influéncia da razdo combustivel/ar, do teor de humidade
na biomassa sobre a composi¢cdo do gas de sintese. O modelo foi validado
experimentalmente. A temperatura da reaccéo influenciou o estado térmico do
processo e, assim, a composicdo final do gas produzido. Foi obtida uma
eficiéncia maxima do gas frio para maiores razfes de equivaléncia
combustivel/ar ( entre 2,5 e 5) e menor teores de humidade (h <25%). A
temperatura da reaccdo diminuiu para maior razdo de equivaléncia
combustivel/ar. Segundo estes autores, este modelo também pode ser usado
como uma entrada para o0 modelo de combustdo de um motor de exploséo

prevendo o seu desempenho e a formacéo de emissdes poluentes.

Prins et al. (2007) estudaram o efeito da composi¢cdo do combustivel
sobre a eficiéncia termodinamica de gaseificadores e sistemas de gaseificacéo
de biomassa através de um modelo de equilibrio quimico. Os autores
compararam a gaseificacdo de combustiveis, biomassa e carvdo, com
composicdo variada de matéria organica, em relacéo a razdo O/C e H/C num
diagrama Van Krevelen. A matéria organica na biomassa contém uma grande
fraccdo de material volatil (70-80% em peso) e no carvao a matéria volatil da
lenhite é aproximadamente 27%, para Antracite uma média de 5%, com sub-
betuminoso e carvdes betuminosos intermediarias entre esses valores. Em
relacdo a razédo O/C, verificaram que as perdas de exergia na gaseificacao de
madeira sdo maiores (razdo O/C cerca de 0,6) do que as de carvao (razédo O /

C em torno de 0,2). Estes autores também verificaram que para temperatura de
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gaseificagdo de 927 °C, é indicado um combustivel com razdo O/C inferior a
0,4 e poder calorifico inferior acima de 23 MJ/kg, enquanto que para uma
temperatura de gaseificacdo a 1227 °C, um combustivel com razdo O / C
abaixo de 0,3 e poder calorifico inferior acima de 26 MJ / kg € o indicado. Além
disso, consideram que modificando as propriedades de biocombustiveis
altamente oxigenados antes da gaseificacéo (pela separacdo dos componentes
da madeira e gaseificacdo do componente lignina, pré-tratamento térmico, e/ou
mistura com o carvao) conseguem melhorar o poder calorifico do combustivel.
Foi mostrado que a presenca de reaccOes de gaseificacdo de carbono
cineticamente limitadas em gaseificadores influenciou negativamente a

eficiéncia de um gaseificador.

Ptasinski et al. (2007) compararam diferentes tipos de biocombustiveis
quanto as suas eficiéncias de gaseificacdo servindo de referéncia em relagéo a
gaseificacdo de carvao. O carvao foi também escolhido como um ponto de
referéncia para a gaseificacdo de combustiveis fosseis. Os biocombustiveis
considerados incluiram varios tipos de madeira, Oleo vegetal, lodo e estrume.
As eficiéncias exergéticas foram avaliadas em equilibrio quimico para um
gaseificador ideal, onde as cinzas ndo foram consideradas e as perdas de calor
sdo desprezadas. As eficiéncias de gaseificacdo foram avaliadas no ponto
fronteira de carbono onde foi adicionado ar suficiente para evitar a formacéao de
carbono e atingir a gaseificacdo completa. Foi mostrado que as eficiéncias
exergéticas de biocombustiveis sdo menores do que as eficiéncias energéticas
correspondentes. Neste trabalho, foi proposto o valor real das eficiéncias de
exergia baseada no processo de gaseificacdo definido como a razdo de exergia
guimica e fisica do gas de sintese por exergia quimica de um biocombustivel.
Para biocombustiveis liquidos (lamas e estrume), a gaseificacdo, no ponto
Optimo néo é possivel, e a eficiéncia exergética pode ser melhorada atraves da
secagem de biomassa utilizando a entalpia de gas de sintese. Com base na
exergia quimica e fisica mostraram uma maior eficiéncia de carvdo (84%) e
menor eficiéncia de biocombustiveis solidos (76-78%). A gaseificacao de oleos

vegetais foi semelhante a gaseificacdo do carvéao.
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Ptasinski et al. (2007) também referiram que o gas de sintese, obtido
através do processo de gaseificacdo da biomassa, pode ser subsequentemente

utilizado para a producao de electricidade, combustiveis e produtos quimicos.

Ruggiero e Manfrida (1999) descreveram um modelo de equilibrio muito
simples que foi desenvolvido a partir do trabalho de Manfrida et al. (1990 apud
Ruggiero e Manfrida, 1999). O modelo descreveu a simulagéo do processo de
gaseificacdo da biomassa utilizando reac¢des quimicas na fase gasosa num
esquema zero-dimensional. A concepcao deste sistema serviu para uma
previsdo da composicdo de gas de sintese e poder calorifico. O modelo foi
testado com os dados experimentais publicados na literatura.

Schuster et al. (2001) apresentaram um modelo de equilibrio
termoquimico para o estudo da gaseificacdo de biomassa numa central de
cogeracao (producdo combinada de electricidade e calor - energia térmica de
10 MW),) descentralizada com vapor, usando uma turbina a gas, num
gaseificador de leito fluidizado duplo. Para varios parametros operacionais
(temperatura de gaseificacdo e quantidade de agente gaseificante) e
composicdo de combustivel (analise elementar e teor de humidade) foram
avaliadas as suas influéncias sobre a quantidade, composicdo e poder
calorifico do produto gasoso final e as eficiéncias do processo.

Foi demonstrado que as discrepancias na previsdo da composi¢cao do
gas nao influenciaram significativamente a eficiéncia global. As andlises de
sensibilidade mostraram que os parametros mais importantes para determinar
a eficiéncia do processo foram a temperatura de gaseificacdo e o teor de
oxigénio no combustivel. Schuster et al. (2001) referem que com este modelo é
possivel avaliar diferentes processos gaseificacdo assim como variacbes do
combustivel. Os resultados do modelo de equilibrio para o gaseificador
estavam na gama de resultados medidos, embora o teor CH4 tenha sido
sobrestimado no produto gasoso. Para um processo bastante simples como

este pode ser alcancada uma eficiéncia de rede eléctrica de 20%.

Sharma (2008.a) prop6és um modelo de equilibrio termoquimico
estequiométrico num gaseificador co-corrente de casca de pinheiro de Douglas.

Foi estudada a influéncia do teor de humidade na biomassa, a pressao, a razao
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de equivaléncia e a temperatura inicial sobre a composi¢cdo do gas seco, o
carvao ndo convertido, o poder calorifico do gas, a eficiéncia de gaseificagéo, a
temperatura de gaseificacéo e o calor endotérmico libertado no leito do carvao.
Na gaseificacdo, o intervalo de varios parametros foi limitado para 10-20% de
teor de humidade, em base seca, e 0,3-0,45 para a razdo de equivaléncia,
engquanto a temperatura inicial na zona de reaccéo de reducdo nao foi inferior a
1200 K. O modelo de equilibrio proposto para a zona de reducdo descreveu
reaccOes carvao-gas e gas-gas na zona de reducéo do carvao. As previsdes do
modelo para as constantes de equilibrio para reacgbes de reducdo e
composicdo de gas seco foram validados com dados reunidos de vérias fontes.
Sharma (2008.a) estudou a conversdo completa de carvao e concluiu que esta
conversdo se deslocou no sentido da menor razdo de equivaléncia quando a

biomassa tinha maior teor de humidade.

Tinaut (2010) desenvolveram um modelo termoquimico em regime
permanente para aumentar a eficiéncia da gaseificacdo de biomassa de
plantas, biomassa lignocelulésica, em gaseificadores co-correntes. Este
modelo foi baseado em processos de equilibrio quimico, usando a minimizacao
da energia de livre Gibbs. A partir deste modelo podem ser estudados
diferentes tipos de biomassa, para melhorar o desempenho do gaseificador e a
eficiéncia de gaseificacdo. Os resultados deste modelo foram utilizados como
entrada para os modelos de combustdo de motores de combustéo interna para
prever as emissdes poluentes e a eficiéncia mecanica de um motor alimentado
por gas de sintese. O gas de sintese foi introduzido numa bomba de
combustdo a volume constante, que simulou as condi¢des tipicas no interior da
camara de combustdo de um motor de combustdo interna, registando-se as
emissdes de quimiluminescéncia dos radicais quimicos OH* e CH* excitados
com a propagacao da frente de chama e pressédo instantdanea durante a
combustdo. Ambos os radicais podem ser usados para 0S processos de
controlo em motores de combustao interna para estimar a taxa de libertacéo de
calor e a temperatura maxima atingida durante a combustéo. Foram estudadas
as influéncias do teor de humidade na biomassa e da razao biomassa/ar sobre
a composicdo do gas sintese e sobre as emissfes de quimioluminescéncia

durante o processo de combustdo. Foi usado um modelo de analise baseado
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em duas zonas diferentes na bomba de combustdo a volume constante, zona
de combustdo e zona de ndo combustéo, para determinar os parametros para
motores de combustéo interna, tais como velocidade laminar da combustéo,
taxa de libertacdo de calor e temperaturas alcancadas durante a combustéo.

A maxima eficiéncia foi obtida para razdes elevadas de biomassa/ar
(entre 2,5 e 5) e teores de humidade baixos (<25%).

Yoshida et. al (2008) desenvolveram um modelo de equilibrio de duas
fases, onde as reaccOes solido-vapor e vapor-vapor foram separadas, para
estimar a conversao exacta de carbono. Depois de examinarem a validade do
modelo, foram estudados os efeitos da temperatura, a razdo O,/carvéo e a
razdo H,O/carvao sobre a conversdo de carbono e a producdo de hidrogénio.
Estudaram numericamente o desempenho do gaseificador Texaco na producao
de hidrogénio.No gaseificador Texaco, 0 oxigénio e a suspensdo de carvao
agua foram injectados no topo do reactor. A pressdo de operacao do
gaseificador Texaco foi elevada. Verificaram que as reaccbes quimicas que
ocorreram neste gaseificador possuiam um mecanismo para manter a
conversdo de carbono proxima da unidade sobre uma gama de variacao de
razdes H,O/ carvéo. O valor da conversao carbono foi sobrestimado no modelo
de equilibrio convencional de duas fases solido-vapor porque o verdadeiro
equilibrio quimico nado foi alcancado no sistema real. Para prever o limite de
formacao de carbono teérico, foi adoptada a energia livre de minimizacdo dos
modelos de equilibrio. As equacdes que regeram o modelo proposto foram
derivadas, em que o efeito da pressdo foi tomado em conta e em condi¢cdes
isobaricas um método auto-consistente foi desenvolvido para resolver essas
equacoes.

A percentagem dos desvios absolutos médios das conversdes de
carbono calculado a partir dos valores medidos foi de 2,89 e a taxa calculada
de producao de gas foi de 0,64. As composi¢Oes de gas calculadas mostraram
para as plantas de escala comercial uma concordancia razoavelmente boa com
as experimentais, enquanto para as plantas em escala piloto os resultados n&o
foram bons. Com o aumento da raz&o de O/carvao, a conversdo de carbono
aproximou-se da unidade e a taxa de producéo de H, aumentou ligeiramente.

Esta taxa diminui quando a converséo atingiu a unidade enquanto aumentou
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O,. A taxa de produgdo de H,também aumentou com a razdo H,O/carvéo, no
caso isotérmico e isobarico. O somatoério da taxa de producdo de H, e CO
mostrou 0 maximo no ponto onde a conversao de carbono mais se aproximou

da unidade.

Zainal et al. (2001) desenvolveram um modelo de equilibrio
termoquimico estequiométrico para prever o desempenho de um gaseificador
equi-concorrente alimentado com diferentes tipos de biomassa, isto €, madeira,
papel, residuos solidos urbanos e casca de arroz. Foram determinados a
composi¢do do gas de sintese e o seu poder calorifico. Foram investigados os
efeitos do teor de humidade inicial na biomassa e a temperatura da zona de
gaseificacdo sobre o poder calorifico. Os valores previstos de poder calorifico
(4,72 MJ/m®) foram bem razoaveis comparados com os dados experimentais
(4,85 MJ/m®) encontrados na literatura para gaseificadores equi-concorrente.
Verificaram que o poder calorifico do gas de sintese diminuiu com o aumento
do teor de humidade na biomassa; e que o poder calorifico diminuiu enquanto a
temperatura de gaseificacdo aumentou, para as temperaturas estudadas.
Concluiram que no gas de sintese o teor de hidrogénio aumentou, o mondéxido
de carbono diminuiu e o teor de metano aumentou linearmente com o teor de

humidade para todos os tipos de biomassa.

1.2.1.2 MODELO CINETICO

Os modelos cinéticos fornecem informacfes essenciais sobre o0s
mecanismos cinéticos que ocorrem durante os processos de gaseificacdo e
Sao cruciais na concepcao, avaliacdo e aperfeicoamento de gaseificadores.
Estes modelos descrevem a conversdo de carvdo residual durante a
gaseificacdo de biomassa e permitem uma melhor simulagdo, quando o tempo
de residéncia de gas e biomassa ndo é suficiente elevado para atingir o
equilibrio. Os modelos cinéticos sdo modelos precisos e detalhados, mas sao
computacionalmente complexos (Sharma, 2008.b). No entanto, bastantes
investigadores tém desenvolvido modelos cinéticos de gaseificacdo de
biomassa (por exemplo: ver Di Blasi (2000), Giltrap et al. (2003), Jayah et al.

(2003), Babu e Sheth (2006), Sharma (2008.b) e Inayat et al. (2012)).
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Babu e Sheth (2006) apresentaram um modelo da zona de redugéo de
um gaseificador co-corrente de biomassa em regime permanente para prever a
composicdo do gas produzido e os perfis de temperatura ao longo do
comprimento da zona de reducdo. Babu e Sheth (2006) modificaram o modelo
de Giltrap et al. (2003) incluindo uma variacdo exponencial do factor de
reactividade de carbono residual ao longo da zona de reducéo do leito. O factor
de reactividade de carbono residual (CRF) representa a reactividade do
carbono residual. O modelo foi simulado com o método da diferenca finita para
prever os perfis de temperatura e a composi¢cdo do gas de sintese na zona de
redugéo. As simulagdes foram realizadas para variar CRF de 1 a 10 000 e o
valor CRF também foi aumentado linearmente e exponencialmente. As
simulacdes também foram realizadas para diferentes valores de CRF (1, 10,
100 e 1000) que foram mantidas constantes ao longo da zona de reducgéo.

Os valores obtidos da composicdo do gas produzido e os perfis de
temperatura na zona de reducéo, com a variacao do factor CRF, quando foram
comparados com os dados da literatura obtiveram melhor previsdo. As
previsdes do modelo foram comparadas com os dados experimentais relatados
por Jayah et al. (2003) que desenvolveram um modelo que incorpora um sub-
modelo de pirdlise flamejante de Milligan (1994 apud Babu e Sheth, 2006)
juntamente com um sub-modelo da zona de gaseificacdo. O sub-modelo da
zona de gaseificacdo € limitado por considerar o efeito de particulas
empacotadas char na zona de redugao.

Di Blasi (2000) formulou um modelo dindmico unidimensional para a
gaseificacdo da biomassa num gaseificador co-corrente, estratificado, de leito
fixo, alimentado por combustiveis lignocelulésicos. A simulacdo numérica foi
aplicada para investigar os efeitos de duas importantes variaveis operacionais
(taxa de alimentacdo de biomassa e razdo ar/combustivel) sobre o processo
dindmico, a composicédo e qualidade do gés produzido e a eficiéncia global do
processo.

As cinéticas da taxa finita das pirolises (aparente) primaria, 0
cragueamento secundario de alcatrbes e a combustdo de mondxido de
carbono, o hidrogénio, os alcatres e o metano juntamente com a formulagéo

de equagbes transientes para transporte de massa e calor através do leito
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foram aspectos do modelo que representaram o processo de pirdlise flamejante
e permitiram que as principais caracteristicas de gaseificacdo co-corrente
fossem analisadas. Este autor refere que na pirolise principal e evaporacao da
humidade os efeitos das particulas simples foram importantes na previsdo da
formacado de alcatrdo e, assim, a qualidade do gés produzido. As simulacdes
mostraram que a temperatura maxima na frente da zona de reaccdo foi
afectada pela taxa de evaporacdo de humidade. Segundo Di Blasi (2000) as
temperaturas muito baixas podem causar a devolatilizacdo incompleta do
carbono residual que entra na zona de reducdo, onde estdo os alcatroes
produzidos, e permanecem ndo convertidos no gas. Além disso, as baixas
temperaturas podem causar conversao incompleta do alcatrdo na zona de
oxidacdo. A reactividade de carbono residual foi outro factor importante para o
processo de conversao que no modelo ndo reagiu sobre a base do coeficiente
de transferéncia de massa e as cinéticas intrinsecas.

Segundo este autor, os dados de entrada para a simula¢do do processo
de gaseificacdo em relacdo aos coeficientes de transporte e em relacdo as
reacgOes cinéticas intrinsecas devem ser mais fiaveis, uma vez que tém sido
investigados sob condicbes termogravimétrica, que ndo reproduzem as
verdadeiras condi¢cGes de gaseificacdo. O mesmo autor refere que a validacao
do modelo, devido aos poucos resultados experimentais disponiveis na
literatura, foi efectuada numa extensao limitada de modelacdo do gaseificador

em leito fixo.

Giltrap et al. (2003) desenvolveram um modelo para um gaseificador co-
corrente de biomassa na zona de reducado para prever a composi¢ao do gas de
sintese em regime permanente. Foram utilizados parametros cinéticos de
reaccdo adoptados por Wang e Kinoshita (1993 apud Giltrap et al., 2003).
Estes autores modelaram a cinética das reaccbes que ocorrem na zona de
reducdo assumindo um determinado tempo de residéncia e temperatura do gas
(modelo fisicamente semelhante a um gaseificador de leito fluidizado bem
misturado) mas num gaseificador co-corrente ha variacdo unidimensional na
composicao e temperatura do gas.

O modelo apresentado por Giltrap et al. (2003) comparou a composi¢céo

seca prevista do gas de sintese com os dados experimentais de Chee (1987
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apud Giltrap et al.,, 2003), tendo concordancia razoavel com os resultados
experimentais para todos os componentes, excepto para CH,. Foi assumido
que o CH,4 produzido por pirélise € rapidamente queimado com o oxigénio
reduzindo a quantidade de CH, previsto, no entanto a previsao foi maior que as
concentracdes experimentais encontradas. Segundo Giltrap et al. (2003) esta
previsao resultou da suposicdo de que O, no ar reage apenas com carbono
residual. E provavel que alguns dos CH,4 produzidos sofram combustdo com
O,, uma vez que os produtos de pirdlise foram queimados numa regido de alta
temperatura e na presenca de O,. Os autores assumiram que todo 0 oxigénio
do ar € convertido em CO,, os produtos de pirdlise foram completamente
gueimados, o carbono residual estava presente em toda a regido de reducéo e
o factor de reactividade carbono residual foi considerado constante ao longo do
leito do gaseificador. Segundo Giltrap et al. (2003) a precisdo do modelo foi
limitada pela disponibilidade de dados sobre as condigbes iniciais na parte
superior da regido de reducédo, podendo ser melhorado com mais dados sobre
as concentracfes de gas inicial, a razdo entre a quantidade de produtos
produzidos de pirdlise e temperatura, e o factor de reactividade carbono
residual ao longo do comprimento do leito de gaseificador.

Inayat et al. (2012) apresentaram um modelo de processo assente nas
cinéticas da reaccdo para estudos paramétricos num processo simplificado
projectado para a producdo de gas rico em hidrogénio a partir de 6leo da
palmeira através de gaseificacdo de vapor. Este processo de gaseificacdo
ocorreu com a captura in situ de CO; na presenca de CaO num gaseificador de
leito fluidizado com uma Unica passagem. O modelo inclui cinéticas da reaccéo
na gaseificacdo de vapor de 6leo da palmeira (Csz 4H41033), balancos de massa
e de energia. Com base no modelo desenvolvido foram estudados os efeitos da
temperatura e da razdo de vapor/ biomassa sobre a pureza e producao de
hidrogénio e a eficiéncia. Inayat et al. (2012) verificaram que a producdo de
hidrogénio aumentou com o aumento da temperatura e razdo de
vapor/biomassa. Os resultados obtidos por estes autores foram: 76,1% vol de
pureza de hidrogénio previsto nos produtos gasosos a 1023 K e de razédo
vapor/biomassa igual a 3; producdo méaxima de hidrogénio prevista a saida do

gaseificador de 102,6 g/kg de Oleo da palmeira 1023 K e de razéo
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vapor/biomassa igual a 3; a eficiéncia diminuiu quando se utilizou mais vapor.
Segundo Inayat et al. (2012), a eficiéncia de hidrogénio diminuiu com o
aumento da razdo de vapor/biomassa, ja que com o uso adicional de vapor foi
necessaria mais energia, no entanto a producdo de hidrogénio aumentou. O
aumento da temperatura também diminuiu a eficiéncia de hidrogénio.

Estes autores compararam os resultados com literaturas publicadas para
sistemas diferentes e verificaram que ainda assim estdo de acordo devido a

base diferente.

Jayah et al. (2003) desenvolveram um modelo para estudar um
gaseificador com seringueira projectado pelo centro de Engenharia Nacional de
Investigacdo e Desenvolvimento, no Sri Lanka. Jayah et al. (2003) constataram
gue o modelo desenvolvido por Chen (1987 apud Jayah et al., 2003) poderia
ser usado, mas com algumas modificacbes. Uma das modificacoes
consideradas foi variar o diametro da zona de gaseificacdo. Para tal o modelo
foi complementado com o sub-modelo flamejante de pir6lise Milligan (1994
apud Jayah et al., 2003) em vez de os algoritmos utilizados pelo Chen (1987
apud Jayah et al., 2003). O modelo desenvolvido por Jayah et al. (2003)
consistiu em dois sub-modelos: a zona de pirdlise (para determinar a
temperatura maxima e a concentracao do produto gasoso que entra na zona de
gaseificacdo) e a zona de gaseificacdo (descricdo dos processos fisicos e
quimicos, as equacdes de fluxo, os fendbmenos de transporte e 0s principios de
conservacao). O modelo foi calibrado através de dados obtidos de uma série
de experiéncias que posteriormente foram usados para investigar o efeito do
teor de humidade, do tamanho das aparas de madeira, da temperatura de
entrada de ar, da perda de calor e do angulo de garganta na eficiéncia de
conversdo. Dos parametros investigados, o teor de humidade da madeira
combustivel e a perda de calor foram as principais variaveis que afectaram os
gaseificadores co-correntes, isto €, tiveram maiores efeitos sobre a temperatura
do reactor e, portanto, na eficiéncia de conversao.

Um maior comprimento da zona oOptima de gasificacdo permitiu que o
gaseificador funcionasse na sua eficiéncia maxima, mas também aumentara o
custo de producdo Verificaram que deve ser utilizado neste gaseificador

particulas de seringueira de 3 a 5 cm com um teor de humidade abaixo de 15%
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(em base seca) e que para tal o comprimento da zona de gasificacdo deve
aumentar de 22 cm para aproximadamente 33 cm para alcangar uma eficiéncia
de conversédo aceitavel. Jayah et al. (2003) também concluiram que matérias-
primas com um teor de carbono fixo de mais de 30% e perdas de calor de mais
de 15% devem ser evitadas e que a limitacdo do modelo foi considerar o efeito
de particulas de carbono residual concentradas na zona de reducao.

Sharma (2008.b) apresentou um modelo de equilibrio termoquimico e
um modelo cinético de reaccdes de reducdo de carvdo num gaseificador co-
corrente e validadas com dados experimentais disponiveis na literatura. Os
balancos de massa e de energia foram associados as reacc¢des de equilibrio e
as reaccoes cinéticas (usando a variacdo do factor de reactividade do carvao)
para estudar o efeito da variacdo do comprimento do leito de carvdo na
composicdo de gas de sintese, do poder calorifico, da eficiéncia de converséo,
temperatura de gaseificacdo na zona de reducéo, da taxa de absorcéo de calor
endotérmico e da poténcia de saida do gaseificador.

As simulag¢@es identificaram uma condicao critica do comprimento critico
do leito de carvao (~25 cm a taxa tipica de fluxo de gas de 10 g/s) e a condicdo
critica da temperatura de reacc¢do, onde todos os carvées sdo convertidos em
produtos gasosos. Esta condicdo para a modelacdo de equilibrio e cinético
atingiu 932 K e 950 K, respectivamente em que a modelacdo das reaccdes de
reducdo previu uma condicdo Optima de execucdo. Os componentes CO e Hy,
o poder calorifico do gas de sintese e a taxa de absor¢ao de calor endotérmico
foram sensiveis com a temperatura de reaccdo, enquanto o comprimento do
leito de carvao foi menos sensivel as previsées de equilibrio. Segundo estes
autores quando a composicao do gas € o principal resultado desejado, além do
comprimento critico de leito de carvdo, pode ser aplicada a modelacao

termoquimica como alternativa de baixo custo para as cinéticas detalhadas.

1.2.2 — CONCLUSOES

A revisdo de literatura mostrou que 0s modelos de equilibrio
termoquimico sdo uma ferramenta til para comparagdes preliminares e para

estudo de processos sobre a influencia do combustivel e parametros
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operacionais. Estes modelos sdo independentes do reactor, ndo sao limitados
a condicBes operacionais especificas. Porém, ndo conseguem dar resultados
altamente precisos em todos os casos e o equilibrio termoquimico ndo pode
ser conseguido principalmente devido a temperaturas de operacéo

relativamente baixas.

Os modelos cinéticos sdo modelos fenomoldgicos mais complexos que
consideram os diferentes processos ao longo do gaseificador (tempo e espaco)
do sistema de gaseificacdo modelado. Estes modelos geralmente contém
parametros que limitam a sua aplicabilidade a diferentes geometrias de

gaseificadores.

1.3 OBJECTIVOS

Tendo em conta as motivacbes existentes para a realizagcdo deste
trabalho e a revisdo da literatura efectuada, propds-se implementar e validar
um modelo termoquimico para a gaseificacdo da biomassa. Neste trabalho é
implementado através da linguagem de programacdo FORTRAN um modelo
zero dimensional num gaseificador co-corrente de leito fixo, considerando o

carbono nao convertido e totalmente convertido.

Conhecendo a composicdo da biomassa e o seu poder calorifico, a
temperatura inicial dos reagentes e a pressao, efectuar estudos paramétricos
onde se pode estudar os efeitos da razdo de ar/combustivel e do teor de
humidade na biomassa sobre a composicdo do gas de sintese, o poder
calorifico inferior do gés de sintese, o carbono ndo convertido, o calor libertado
do gaseificador e a eficiéncia de gaseificacdo no desempenho do sistema.

Comparar os resultados previstos deste trabalho com os resultados
disponiveis na literatura, ou seja, com os resultados numéricos e experimentais
de Jayah et al. (2003), com os resultados previstos de Melgar et al. (2007),

Rodrigues (2008) e Tinaut et al. (2010) para diversos tipos de combustivel.

Sendo uma das motivacdes deste trabalho, o contexto energético da
regido Norte do Brasil, o presente trabalho também comparou os resultados
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obtidos numericamente com os resultados experimentais de Santos (2011). As
experiéncias de Santos (2011) foram realizadas num gaseificador, que pode
funcionar como gaseificador co-corrente ou contra-corrente, nhuma instalacao
experimental, na Universidade Federal do Para, na qual foram efectuados
diversos estudos sobre gaseificacdo de biomassa. O gaseificador € um reactor
de pequena escala estratificado, de topo aberto e alimentado com carogo de

acai.

Tentando explicar os desvios entre os resultados experimentais e as
simulacdes efectuam-se alteracdes ao modelo original considerando as perdas

de calor do gaseificador.

1.4 ESTRUTURA DA TESE

Esta dissertacdo esté dividida em 5 capitulos e 3 apéndices. O capitulol
€ o capitulo introdutério o qual lanca os primeiros conceitos gerais da
gaseificacdo da biomassa, 0 contexto e as motivacdes deste trabalho, uma
breve revisao bibliogréafica, além de definir os principais objectivos do trabalho.
O capitulo 2 apresenta trés modelos numéricos de equilibrio termoquimico
(modelo homogéneo e modelo heterogéneo 1 e 2) para representar o sistema
em estudo. O capitulo 3, simulacdo do processo, apresenta a validacdo do
modelo homogéneo implementado e inclui trés etapas de validagdo com
diferentes autores na literatura. O capitulo 4 mostra os resultados obtidos
através do modelo homogéneo e modelos heterogéneos 1 e 2. Neste capitulo
para o modelo homogéneo € feita uma analise de sensibilidade a variacao de
razdo de equivaléncia e teor de humidade; e para os modelos heterogéneos 1
e 2, além da analise de sensibilidade, é feito um estudo da conversdo de
carbono nédo convertido nos produtos da reac¢cdo quimica. O capitulo 5,
conclusdes e sugestoes, faz as discussoes e consideragdes finais do trabalho e
propde sugestdes para trabalhos futuros. O apéndice A, célculos adicionais,
refere-se aos calculos de parametros e propriedades complementares nao
listadas no capitulo 2. O apéndice B expde os métodos numéricos utilizados na

implementag&o do modelo.

Pagina

37



CAPITULO 2

MODELACAO DO PROCESSO

O modelo matematico adoptado para o estudo do processo de
gaseificacdo da biomassa serd detalhado neste capitulo. A modelacdo esta
baseada num modelo de equilibrio termoquimico. A descricdo da modelacao
inclui adopcao de hipéteses, calculos e equacdes matematicas consideradas
para 0 processo de gaseificagcdo. A combinacdo da lei de conservacdo de
energia em sistemas abertos com a de conservacao de espécies atomicas e o
equilibrio quimico fornecem uma previsdo da composicdo final do gas de
sintese, da temperatura de reaccdo, do poder calorifico inferior do gas de
sintese, da eficiéncia energética de gaseificacdo e da conversdo de carbono

nos produtos da reac¢ao quimica.

Este capitulo também descreve as propriedades fisicas e quimicas
fundamentais na caracterizacdo da biomassa usada no sistema de
gaseificacdo. O objectivo é introduzir as principais caracteristicas da biomassa

e 0 seu comportamento sobre o aguecimento.

2.1 INTRODUCAO

Neste sistema de gaseificacdo em estudo, h4 aspectos importantes
sobre as propriedades fisicas da biomassa, entre os quais se destacam: o
tamanho ou distribuicdo do tamanho, a forma e a porosidade das particulas.
Antes da alimentacdo nos gaseificadores, a biomassa normalmente passa por
um processo de moagem para reduzir o tamanho das particulas. Devido as
caracteristicas especiais de alguns tipos de biomassa, é necessario este
processo de moagem para evitar sérios problemas nos dispositivos de
alimentagdo. Aléem disso, as particulas de menor tamanho tendem a ser
consumidas mais rapidamente, quando transportadas pelo fluxo de gas, do que

as particulas maiores. Portanto, a distribuicdo do tamanho da particula

Pagina

38



influencia ndo s6 a taxa a qual o combustivel reage com oxigénio e outros
gases, como também influencia quase todos 0s outros aspectos das operacdes

de gaseificacdo (Souza-Santos, 2004).

Outra propriedade fisica importante € a forma das particulas. Esta
propriedade influéncia fortemente varios fenémenos encontrados nos reactores
de gaseificacdo. As taxas das reacc¢des gas-solido — entre elas a oxidacao dos
combustiveis sélidos — dependem da &rea de superficie da particula disponivel.
Portanto, para o mesmo volume, quanto maior € a area de superficie da

particula mais rapido € o seu consumo.

Os combustiveis sélidos sdo geralmente muito porosos. Normalmente
mais da metade do volume de particulas esta vazia devido a canais que se
cruzam no seu interior. Segundo Souza-Santos (2004) a porosidade é definida
como a razéo entre os volumes ocupados por todos os poros dentro de uma

particula e o seu volume total incluindo os poros.

A composicdo quimica e a estrutura molecular da biomassa sdo muito
complexas, envolvendo uma variedade substancial de compostos organicos e
inorganicos. Para quase todos o0s tipos de biomassa existem analises
relativamente simples para determinar as frac¢cbes basicas e a composicao
atomica, a andlise imediata, e outras analises como a analise elementar que

sao fornecidas geralmente por laboratdrios.

A analise imediata permite quantificar os teores de humidade, os volateis
(condenséaveis e ndo condensaveis), as cinzas e os carbonos fixos (carvdo) na
amostra de biomassa. A andlise elementar € fundamental para se conhecer a
férmula empirica da biomassa e poder quantificar a razdo ar/combustivel e

prever a composicdo dos gases a saida do processo de gaseificacao.

Os modelos matematicos adoptados a um gaseificador podem néo
fornecer a melhor previsdo do seu desempenho, no entanto sédo bons
indicadores da influéncia das propriedades termofisicas da biomassa, das
condi¢cOes de operacdo oOptimas e das condicbes de operacao extremas (altas
temperaturas e pressoes) ou de projecto de um gaseificador num determinado

processo de gaseificagdo. A simulagdo permite optimizar o projecto ou a
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operacdo de gaseificadores utilizando dados experimentais disponiveis em
sistemas de gaseificacdo e também identificar os limites de zonas operacionais
indesejaveis ou até mesmo perigosas, caso existam. O modelo pode fornecer
meios menos extensivos de analise de beneficios e riscos associados, além de
contribuir para prever o funcionamento de um gaseificador com diferentes tipos
de biomassa. Este € um dos principais objectivos deste trabalho, além da
identificacdo dos principais factores que influenciam o processo de
gaseificacdo de biomassa com vista a optimizacdo de producdo de gas de

sintese.

Os modelos numéricos séo classificados de acordo com as hipGteses
consideradas na modelacdo. No presente trabalho, para a simulagcdo do
processo de gaseificacdo da biomassa utilizaram-se reacc¢des de equilibrio na
fase gasosa sobre um modelo Zero Dimensional (OD). A modelacdo 0D foi
aplicada a todo o volume de controlo (gaseificador) e baseada nas equacdes
de conservagcdo de massa e de energia. Define-se volume de controlo como
uma regido finita com contornos abertos pelos quais permite entradas e saidas
fisicas. No processo de operacdo do gaseificador existem entradas e saidas
fisicas, entre as quais se destacam: composi¢cdes quimicas, massa,
temperaturas e pressdes. Além destas variaveis, a transferéncia de energia na
forma de calor e trabalho podem ser trocados através da superficie de controlo
(contorno geométrico do volume de controle). Neste trabalho ndo é
considerada a realizacéo de trabalho no gaseificador. Ha variaveis de processo
que ndo sao acessiveis para a medicdo directa ou indirecta, dai que a
simulagcdo em computador baseado num modelo que fornece informagdes das
propriedades e caracteristicas dos fluxos de entrada e saida seja muito Uutil.
Portanto, a combinacdo de observagbes experimentais com a interpretagao

tedrica geralmente leva a uma melhor compreenséo do funcionamento fisico.

Para efeitos da presente analise foi implementado e validado um modelo
de equilibrio quimico em regime permanente para a gaseificacdo da biomassa.
O modelo permite a determinagdo do ponto limite de carbono e a andlise de

gaseificacédo abaixo e acima deste ponto.
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Além do carbono ndo convertido, o modelo também leva em

consideracao as perdas de energia (calor) do gaseificador para o meio exterior.

2.2 MODELO DE GASEIFICACAO

Este modelo de gaseificacdo € um modelo de equilibrio estequiométrico
gue se baseia em seleccionar as espécies que estdo presentes em maiores
quantidades e resultando em gases mais representativos com menor valor de
energia livre de formacéo. Desrosiers (Desrosiers, 1979 apud Karamarkovic e
Karamarkovic, 2010) mostrou, em condi¢cdes de gaseificacdo (temperaturas
entre 600 e 1500 K) que as Unicas espécies presentes com concentracfes

superiores a 10™% mol sdo CO, CO,, CHa, H, N,, H,O e carbono sélido.

O modelo OD na condicdo de equilibrio quimico e em regime
permanente considera a reac¢do estequiométrica global, os balancos de massa
e de energia das espécies envolvidas e a minimizacdo da energia livre de
Gibbs para o céalculo das constantes de equilibrio quimico. O modelo fornece
as concentracfes molares dos gases resultantes do processo de gaseificacao,
a temperatura de reaccao e a eficiéncia energética do gas frio. Através deste
modelo, pode-se avaliar a influéncia dos parametros de entrada (composi¢cao
da biomassa, teor de humidade e razdo de equivaléncia) e estabelecer alguns

parametros que determinam a optimizacdo de todo o processo.

O modelo numérico de simulacdo 0D do processo de gaseificacdo sera
desenvolvido em duas partes. A primeira parte consiste no desenvolvimento
tedrico do processo de gaseificacdo assumindo que todo o carbono presente
na biomassa é gaseificado, ou seja, todo o carbono € convertido na fase
gasosa. Esta parte é usada para determinar a composicdo de equilibrio abaixo
do ponto limite de carbono para diferentes teores de humidade e razbes de
equivaléncia, designada neste trabalho por equilibrio homogéneo. O ponto
limite de carbono € o ponto no qual a quantidade de carbono solido nao
convertido é considerada nula. Por outro lado a segunda parte do modelo, que
pode funcionar de forma independente, serve para estudar a quantidade de

carbono ndo convertido acima do ponto limite de carbono para diferentes
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teores de humidade e razbes de equivaléncia, denominado por equilibrio

heterogéneo.

O modelo de equilibrio quimico implementado baseia-se numa série de

pressupostos que se listam de seguida:

a)
b)

d)

f)

)

h)

)

k)

Assume-se uma mistura perfeita e temperatura uniforme no gaseificador;
Considera-se que a biomassa € constituida pelas seguintes elementos
quimicos: carbono (C), hidrogénio (H), oxigénio (O), azoto (N) e enxofre
(S);

Assume-se que 0 sistema esta em regime permanente;

Considera-se um modelo zero dimensional (0D) em que o sistema é
definido como um Unico volume de controlo, no qual sdo desprezadas as
variacbes de propriedades fisicas internas (temperatura, pressédo e
concentracdo) e as reacc¢des quimicas intermediarias;

Considera-se que os efeitos de energia cinética e potencial séo
desprezaveis, que ndo existe trocas de energia na forma de trabalho, e
gue ha transferéncia de energia na forma de calor do gaseificador para o
exterior;

Assume-se um tempo de residéncia longo o suficiente, de modo a ser
alcancado o estado de equilibrio;

Considera-se o consumo total dos produtos da pirdlise de modo a ser
atingido o equilibrio, na zona de reducéo, antes de serem expelidos do
gaseificador;

Sup0be-se que 0s gases se comportam como ideais;

E considerada a formacdo de carbono residual em que os gases e 0s
sélidos estdo em equilibrio térmico;

O produto gasoso final da gaseificacdo € composto pelos seguintes
compostos quimicos CO,, CO, H;O, H;, N, CH4 SO, no modelo
homogéneo, e todas as anteriores espécies mais carbono soélido no
modelo heterogéneo;

Assume-se gque 0 azoto presente no ar € inerte;

Considera-se que todo o enxofre (S) contido na biomassa € convertido

directamente em didoxido de enxofre (SO,);
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m) Assume-se que as cinzas ndo estdo envolvidas na reac¢ao quimica nem
se comportam como catalisador;

n) O alcatrdo ndo é modelado.

A Figura 2.1 mostra a estrutura do modelo de equilibrio quimico
estequiométrico desenvolvido neste trabalho. A primeira fase inicia-se com a
definicdo das variaveis de entrada necessérias para a definicdo das condicbes
de operacdo de simulacédo, tais como: as fraccbes molares de carbono, C,
hidrogénio, H, oxigénio, O, azoto, N, e enxofre, S, (sistema CHONS) da
biomassa estudada, o teor de humidade presente na biomassa, a razdo de
equivaléncia ar/combustivel, a temperatura inicial dos reagentes, representado
na Figura 2.1 a cor-de-rosa. Com base nestes dados, iniciam-se os célculos
iniciais - a verde na Figura 2.1. Exemplos desse tipo de calculos é a obtencao
do numero de moles de H,O, de razdo ar/combustivel e de entalpia de

formacdo da biomassa através do poder calorifico superior.

O célculo do sistema composto pelas equacbes de conservacdo de
massa e energia € um processo iterativo (modelo representado pela cor azul na
Figura 2.1), j& que se desconhece a partida o valor final de temperatura dos
produtos. Por essa razdo, € necessario assumir o valor inicial da temperatura
da reaccéao (cor vermelha na Figura 2.1). O algoritmo utilizado neste processo

iterativo é o seguinte:

1) Assume-se um valor inicial para a temperatura de reaccdo que

corresponde a temperatura do gas produzido;

2) Para a composicao final do gas produzido, a essa temperatura de
reaccao, calculam-se as constantes de equilibrio quimico com base na

minimizacdo da energia livre de Gibbs;

3) Calculam-se as entalpias absolutas dos reagentes e dos produtos a essa

temperatura de reaccéo;

4) Apos a resolucdo do sistema de equacdes, obtém-se um novo valor de

composicao de produtos e de temperatura de reacgao;

5) Enquanto os resultados nao convergirem, volta ao passo 3.
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6) Se for satisfeita a condicdo de equilibrio termoquimico passa para o pés-

processamento.

No fim do processo iterativo € estabelecido um critério de convergéncia
(representado pela cor cinzenta na Figura 2.1). Enquanto este critério ndo for
satisfeito o processo de iteracdo prossegue, partindo do Ultimo valor de
temperatura de reaccao obtido como nova entrada para o calculo seguinte da
composicdo do gas, até que a condicdo seja satisfeita. Caso a condi¢do seja
satisfeita obtém-se a temperatura da reaccdo e a composicao final do gas
produzido (cor amarela na Figura 2.1) e segue para 0 pOs-processamento

(representado pela cor laranja na Figura 2.1).

Biomassa
i ——
e selm: H.0 s
e : mem— e

‘ Caleulo do Equilibrio
Termoquimico
| icacio do Método Newdon-
Temperatura dosreagentes Ry Aea. E s e
: Lineares
ﬂ Balango de Massa
Composicio dogassintese
{Equilibrio Homogéneo
[ 1 €02, CO, H2, H20, CH4, N2 e
Calculo Inicial [S02. :
-Composigio stémicade | Equilibrio Heterogéneo <=
biomassa, |€02, CO, H2, H20, CH4, N2,
- MassaMolar representativade 1802e Carbono S6lido.
biomassa
Saidas Entradas ﬂ—
témicas =
Balango deEnergia
|Aplicacio do Método Newdon-
gafhson paa Equacies
{Polinomiais.
-Entalpiade fo! d ! -
i —
-Entalpiatotal dosreagentes |Reacgfo de Formago de Metano |
|eReacgdo de conversao agua-gas.
EEqui'IuioHdaogéneo
Reacgdo de Form de Meteno,
;]Rméo de Bowfs;eReeoqiw
'endofémica dgua-gas. ‘

ComposigZo do GasSintese 3
Temperatura de Reacg3o

Figura 2.1 — Estrutura do modelo de equilibrio.
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O método numérico aplicado para solugdo de sistemas de equagbes
combina a convergéncia rapida local do método de Newton-Raphson com uma
estratégia globalmente convergente que garante alguns progressos no sentido
da solucéo a cada iteracédo. Para este efeito, é utilizado o método de Newton-
Raphson para resolver o sistema de equagbes nédo lineares resultante das
equacdes do balanco de massa para o célculo do nimero de moles dos
produtos e para resolver as equacgfGes polinomiais do balanco de energia
através das entalpias absolutas para o calculo da temperatura dos produtos.
Para o célculo da temperatura de reac¢do, uma vez que esta equagado € uma
equacao polinomial de grau n, € necessario recorrer novamente ao uso do
método de Newton-Raphson para a solucdo de raizes. Este método que foi
utilizado no cédigo de simulacdo é descrito sucintamente no apéndice B, bem

como o método de resolucdo de sistemas de equacdes nao lineares.

Como ja foi referido, o presente modelo de equilibrio € desenvolvido em
duas partes. A primeira parte do modelo é desenvolvida considerando que néo
existe carbono solido ndo convertido - equilibrio homogéneo, ou seja, ndo ha
formacdo de carbono sélido nos produtos de reaccédo. Por outro lado, a
segunda parte do modelo considera a quantidade de carbono sélido nédo
convertido, ou seja, ha formacéo de carbono sélido nos produtos de reaccéo -
equilibrio heterogéneo.

O processo de gaseificacdo depende da quantidade de oxigénio
disponivel nas reaccbes. Se houver oxigénio suficiente para a oxidacao
completa de carbono e hidrogénio, forma-se H,O e CO,. A gaseificacdo, no
equilibrio homogéneo, implica adicionar oxigénio suficiente até que todo o
carbono seja convertido na fase gasosa e néo apareca nos produtos da

gaseificagéo.

Num gaseificador real ha carbono ndo convertido no ponto limite de
carbono devido a limita¢des cinéticas e, além disso, a temperatura de equilibrio
heterogéneo é inferior a temperatura de gaseificacdo. No entanto, assumiu-se
nestes modelos que a quantidade de carbono ndo convertida € igual a zero
quando a gaseificagdo ocorre no ponto limite de carbono. Segundo

Karamarkovic e Karamarkovic (2010) para as quantidades de carbono né&o
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convertido encontradas na pratica, a temperatura de gaseificacdo encontra-se
na faixa de 600-700° C (presséo 1 bar) e depende do teor de humidade na

biomassa.

A gaseificacdo no equilibrio heterogéneo consiste na quantidade molar
de oxigénio insuficiente para que o carbono seja convertido na fase gasosa e

portanto ocorre a formacao de carbono sélido nos produtos da reaccéo.

Em seguida, serdo apresentados os modelos de gaseificacdo para os

sistemas de equilibrio homogéneo e heterogéneo.

2.2.1 MODELO DE GASEIFICACAO PARA O SISTEMA DE
EQUILIBRIO HOMOGENEO

Considerou-se um sistema CHONS, no qual os componentes envolvidos
sdo: biomassa seca (formula genérica: CxHyOzNwSv), agua (H20), oxigénio
(Oz), azoto (Np), diéxido de carbono (CO;), mondxido de carbono (CO)
hidrogénio (H,), metano (CH,) e didxido de enxofre (SO,) e tracos de outras
substancias quimicas. Assume-se que numa operacao ideal os produtos a
saida do gaseificador sdo todos gasosos e de pequena massa molecular. Isto €
valido para gaseificadores co-correntes segundo Altafini e Mirandola (2003) e
Zainal et al. (2001).

A reaccao global para o processo de gaseificacdo de biomassa num
gaseificador co-corrente, em que a biomassa humida e o ar reagem formando

produtos de reaccao, pode ser escrita como:

C, HyO,N,,S, + aH,0 + B (0, + 3.76N,)
- a1C02 + azCO + a3H2 + a4H20 + a5CH4 + Cl6N2 + a7502
+ QSC [1]

O parametro C designa a fraccdo de carbono ndo convertido que neste

modelo homogéneo é considerado igual a zero.
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Assumindo que o coeficiente do carbono é x = 1, os outros coeficientes
da formula genérica da biomassa C, H,0,N,,S, podem ser calculados a partir

da analise elementar da biomassa, como:

HM; OM, NM; _SMc

) ) 4 - 2
CMj, 2= M, W= My VT Mg (2l

Onde M; é a massa molecular de cada espécie quimicaie C,H,O,Ne S

sao as fraccdes massicas das i espécies da biomassa em base seca.

A quantidade molar de agua por mole de biomassa, a, pode ser
relacionada com a humidade relativa da biomassa, h, do seguinte modo:
_ My,o My, 0

a X
h= X100 =——=— X
My h My h

100 [3]
Em que a massa total de biomassa hamida, my, ;,, € dada pela seguinte
expressao:
Mpy = Mps + My,0 = Mps + @ X My,0 [4]
Substituindo a equacao [4] na equacao [3], obtém-se:

100 X a X MHzO
"~ My + a X My,

[5]

Assim, simplificando a equacéo [5] e conhecendo o valor do teor de
humidade relativa, obtém-se o valor da quantidade molar de agua por mole de

biomassa:

_ Mb,s X h
My, X (100 — h)

a

[6]

Considerando a combustdo completa da biomassa, em base seca, com
oxigénio presente no ar, obtém-se azoto, entre os produtos da reac¢ao, oriundo
da reaccédo da biomassa com o oxigénio puro. A reaccao estequiométrica da

biomassa é:

w
CxHyOZNWSv + BEST (02) > X COZ + %HzO + ? N2 + USOZ [7]
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Tendo em conta a equacdo [7], através do balanco material para o

oxigénio obtém-se a razao estequiométrica de ar/combustivel, definida por:

y z
ﬁEst=x+Z_§+v [8]

Deste modo, conhecendo o valor da razéo de equivaléncia, ¢, e através
do valor de pfp; obtido da equacdo [8], pode-se calcular a razdo de

ar/combustivel, B, representada na equagéao geral [1], como:

b = (A/F)Est _ PEst
A/ B

[9]

Onde ¢ indica a relagé@o entre a razdo molar de ar/combustivel fornecido

ao processo e a razdo molar de ar/combustivel do processo final.

2.2.1.1 BALANCO DE MASSA

Considerando a equacéo [1] da reaccdo quimica global e aplicando o
principio da conservacdo da massa para as elementos quimicos C, H, O, N e
S, obtém-se, respectivamente, 0s seguintes balancos atomicos.

Tabela 2.1 - Equacdes do balangco atémico da reaccdo global do processo de

gaseificacdo da biomassa.

Balanco atémico Equacbes
Carbono l=a,+ta+as [10-1]
Hidrogénio y + 2xa = 2Xag+ 2Xas + 4Xas [10-2]
Oxigénio Z+a+2xB=2x%xa;+a;+ag+ 2xay [10-3]
Azoto W + 2x3,76X8 = 2Xag [10-4]
Enxofre vV =ay [10-5]
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A equacao que define o somatorio do numero de moles totais, ny, nos

produtos da equacéo [1] € a seguinte:
nr=a +a;+az+a,+as+ag+ay; [11]

Para se conseguir resolver o sistema de equacdes (10-1, 10-2, 10-3, 10-
4,10-5 e 11) tém de se acrescentar duas equacdes que resultam das equacoes

de equilibrio quimico.

Para o sistema homogéneo que consiste na existéncia de CO, CO,, CHy,
H,, N2, H,O e SO, nos produtos da reaccédo, existem duas reac¢des quimicas

independentes, as reacc¢des de formacao de metano [12] e de deslocamento da

agua [13]:
C +2H, & CH, [12]
CO+ H,0 < CO, + H, [13]

A reaccdo heterogénea [12] é uma reaccdo exotérmica, na qual o
hidrogénio, H,, € reduzido a metano, CH,, pelo carbono, C. A reaccao [13] é
uma reaccdo quimica homogénea, que descreve o equilibrio entre o mondxido
de carbono, CO, e o hidrogénio, H,, na presenca da agua, H,O, e é também

exotérmica.

Se o tempo de residéncia dentro do reactor € longo o suficiente entdo as
reaccdes quimicas alcancardo o equilibrio. Para esta condicdo a constante de
equilibrio para as reaccdes envolvidas pode ser definida do seguinte modo:

N N
C Zi C Vi,j

k=T 1G) 14

i=1

Escrevendo a constante de equilibrio em funcdo das pressdes parciais

definida para a reacc¢ao [12], temos:

_ (Pch 4/Po)
(PHZ/PO)Z

1 [15]
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Assumindo que o gas produzido se comporta como um gas ideal e que a
pressao do gaseificador é igual a de referéncia, entdo a constante de equilibrio

em funcdo da composicado molar é dada por:

asnr
_ 16
a3 [16]

1

A constante de equilibrio para a reaccéo [13] em funcdo das pressoes

parciais pode ser expressa por:

(2 (%)

K; = [17]

(Pco) Py, 0

Po PO

De acordo com a equacédo anterior e em funcdo da composicdo molar,
temos:

a,as
K, = 18

- [18]

Na condicdo de equilibrio as constantes de equilibrio K;e K, podem ser
relacionadas com a energia livre de Gibbs para cada constituinte a pressao de

referéncia e temperatura de reaccao T atraves das seguintes equacoes:

- /=0 -0
-2
K, =exp|— <gT'CH4RT gT'H2> [19]
- /=0 ~0 ~0 ~0
+ J— J—
K, = exp|— <gT,H2 dt.co, RY{]T,CO gT,HgO)l [20]

A energia livre de Gibbs do componente quimico i, g%l-, pode ser escrita

em relacdo a entalpia e entropia especificas para os reagentes e os produtos

da reaccdo como:
gr;= h—T§; [21]
Sendo a entalpia especifica, h; , definida pela expressao:

T

To
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Logo no estado de referéncia (298K e 1 atm) obtém-se:

g%, =he; + f Tc‘pdT —T5,° [23]
T,

O calor especifico,C_p, a entalpia,h;, e a entropia especifica, 5;° , de cada
componente em funcdo da temperatura séo calculadas através das constantes
numa equacdo polinomial de quarta ordem, definidas pelas equacdes [A.1],
[A.2] e [A.3]. Os valores das propriedades termodinamicas sao obtidos a partir
de Burcat e Ruscic (2005 apud Itai, 2011) e sédo apresentados na tabela A.1 no

apéndice A.

2.2.1.2 BALANCO DE ENERGIA

A temperatura € um dos mais importantes parametros no processo de
gaseificacdo da biomassa. Neste sistema em equilibrio, para estimar a
temperatura da reaccédo final e calcular a composicdo do gas de sintese em
funcdo da temperatura, usa-se a equacao do balanco de energia do processo.

Considerando a transferéncia de calor do gaseificador para o exterior,
Q, e a auséncia de trabalho, W, e desprezando os efeitos apreciaveis de

energia cinética e energia potencial, a equac¢ao de energia fica expressa como:

NP Nr
Ny i }_lp,i - Z ng; TI'T,i = Q/n [24]
i=1 i=1

Desenvolvendo a equacao [24], obtém-se para a entalpia dos regentes e

dos produtos, respectivamente, as seguintes expressoes:

N, N,
T; B
Flr = Z nr‘i}_l?'i + Z nr‘l' J Cp‘l'dT [25]

i i=1

Np Np T

_ — P _

hp = Z np'ihgi + Z np’l' f Cp’idT [26]
—1 i=1 To

i
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Substituindo as duas equagdes anteriores na equacao final do balanco
de energia, equacdo [24], obtém-se para o processo de gaseificacdo em

qguestao as equacoes [A4 - A6.1] apresentadas no apéndice A.

A entalpia de formag&o da biomassa, k), € determinada a partir do valor
do poder calorifico superior da biomassa em base seca, PCSys, obtido

experimentalmente:

hey, = PCSy oMy s + Z v, Y, 27]
i=Prod
Onde vu; sdo os coeficientes estequiométricos dos produtos na reaccao
estequiométrica da biomassa, equacdo [7]. No apéndice A é apresentada a
equacao [A.10] (equagéao [27] desenvolvida) e os valores tabelados da entalpia
de formacgé&o de cada produto gasoso, tabela [A.2].

O poder calorifico superior, PCS, resulta de um acréscimo de energia
dada pela condensacédo de vapor de dgua formada pelo hidrogénio contido no
combustivel. Por outro lado, o poder calorifico inferior, PCI, para a biomassa
em base seca é medido pela energia libertada na forma de calor quando uma
unidade de massa de combustivel é queimada com uma quantidade
estequiométrica de oxigénio (ambos inicialmente a 298 K e 1 atm). O PCI pode

ser relacionado com o PCS, por Souza-Santos (2004):

PClys = PCSps — Ahyy, X 20 [28]

Mp,s

Esta expresséo resulta na equacao [A.11] no apéndice A, onde também

se encontra o célculo para a massa da agua, equacao [A.7].

Por fim, obtém-se 9 equac¢des (10-1, 10-2, 10-3, 10-4, 10-5, 11, 16, 18 e
A.6.1) com 9 incognitas (a;, az, as, as, as, as, az, nre T). Como ja foi referido,
para resolver o conjunto de equacdes nao lineares (10-1, 10-2, 10-3, 10-4, 10-
5, 11, 16 e 18) foi escolhido o método de Newton-Raphson. O sistema matricial

constituido por essas equagdes resulta na seguinte matriz Jacobiana:
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1 1 0 0 1 0 0 0 1r217 07
0 0 2 2 4 0 0 0 lla; 0
2 1 0 1 0 O 2 0 [|as 0
0 0 0 0 0 1 0 0 [|as 0
0 0 0 0 0 O 1 0 lias B 0 129]
1 1 1 1 1 1 1 -1 |lag 0
0 0 2kqia; 0 -nr O 0 —asl|a; 0
l—a3 kay, —a; kya, 0 0 0 0 finpd 1ol

Resolvendo esta matriz obtém-se o numero de moles de cada um dos
constituintes dos produtos gasosos que é substituido na equacédo do balanco
de energia [A.6.1] (apéndice A) para o calculo da temperatura dos produtos

gasosos.

2.2.1.3 PODER CALORIFICO E EFICIENCIA DE GASEIFICACAO

A eficiéncia do gas frio € um parametro que permite avaliar a eficiéncia
do sistema de gaseificacdo na producdo de um gas de sintese com poder

calorifico util.

Supondo que o gas de sintese é um combustivel que ao reagir

estequiometricamente com o ar se traduz na seguinte reacgao:

X1C02 +X2CO + X3H2 + X4H20 +X5CH4 + X6N2 + X7SOZ + Brg (02 + 376N2)

= ¥1002 + y2H;0 + y3N; + y,50; [30]
Fazendo o balanco atdbmico da equacéao anterior.

Tabela 2.2 - Equacdes do balanco atomico da reaccdo estequiométrica do gas de

sintese com o ar.

Balanco atdmico Equacbes

Carbono Vi=Xx1+x2+Xxs [30.1]

Hidrogénio Yo = X3+ Xa + 2)5 [30.2]

Azoto V3 = X6 + 3,76 X Byg [30.3]

Enxofre Vi = X7 [30.4]

OXigéniO 2y1 + y2+ 2y4 = 2){1 + X2 + Xa + 2){7 + zﬂrg [305]
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Desenvolvendo a equacdo [30.5] obtém-se a razdo estequiométrica
ar/combustivel da reacgdo com gas de sintese, dada por:

_)(2+)(3+4)(5

Brg = 5 [30.6]

Assumindo que 0 gas deixa o0 processo a temperatura e pressédo de
referéncia, o poder calorifico do gas produzido pode ser obtido como:

PCly = [ (—Qgss) % (B, /(298,15 x R)) | [31]

Sendo a expressado para o calculo da entalpia de reaccdo do gas frio, a

partir da reaccdo quimica da equacdao [30], a seguinte:

Qgas = Yizprod Yilsi — (Egés-l' Brg (Reo2 + 3'76}_7-f,N2)) [32]

Onde y; € a fraccdo molar dos produtos da reaccdo quimica da equacéao

[30]. A entalpia do gas pode ser obtida através da seguinte expressao:

hgés = Xi hf,i [33]

Onde x; é a fraccdo molar dos produtos da reaccdo global da equacédo
[1] a partir de biomassa humida.

A eficiéncia do gas frio pode ser definida como a relagédo entre a energia
que deixa o gaseificador Eo, isto €, o contetdo energético do gas produzido, e
a energia que entra no gaseificador Ej,, ou seja, a energia contida na biomassa

humida. Define-se a eficiéncia do gas frio, ng, como:

Egw Yo X PCly
T =T T PCl,

[34]

Onde Y. € uma formula empirica sugerida por Nogueira & Lora (2004)

dada pela seguinte equacao:

_nr XRxTy

Ye = T xpo [35]

Para uma temperatura e pressao de referéncia (25°C e 1 atm).
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Por fim, o balanco de energia tem como finalidade avaliar as perdas
envolvidas durante o processo de gaseificagdo com o objectivo de obter o calor
atil do combustivel. Neste estudo, a energia perdida do sistema de gaseificacao

€ descrita em funcdo da energia contida na biomassa, ou seja:

Qperdas = O Perdas X PCIb'S X Mb,s [36]

2.2.2. MODELO DE GASEIFICACAO PARA O SISTEMA DE
EQUILIBRIO HETEROGENEO

Esta segunda parte, calcula o equilibrio termoquimico heterogéneo dos
produtos da reaccdo. Considerou-se o sistema CHONS, em que os
componentes envolvidos sdo 0s mesmos que 0 sistema anterior e ainda
carbono sélido, ou seja: biomassa seca, agua (H20), oxigénio (O,), azoto (Ny),
diéxido de carbono (CO;), monoxido de carbono (CO) hidrogénio (H,), metano
(CHy), diéxido de enxofre (SO,) e residuo carbonoso (C). Neste modelo
heterogéneo, foram feitas duas abordagens diferentes, e portanto, identificadas
neste trabalho por modelos heterogéneos 1 e 2. No modelo heterogéneo 1 ndo
foi calculada a quantidade de carbono ndo convertido, porém foi feito um
estudo da variacdo dessa quantidade de carbono nos produtos da reaccéo
impondo valores tipicos de carbono ndo convertido. Por conseguinte, no
modelo heterogéneo 2, foi calculada a quantidade de carbono n&o convertido.
O objectivo destas duas abordagens consistiu em verificar para que valores de
razdo de equivaléncia e de teor de humidade é que existe carbono néo
convertido nos produtos da reaccdo por comparacdo com o modelo

homogéneo.

2.2.2.1 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO MODELO
HETEROGENEO 1

Considerando a reaccao quimica global [1], as equacfes do balanco
atomico para os elementos C, H, O, N e S séo:
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Tabela 2.3 - Equacgdes do balango atobmico com carbono nos produtos da reacgao.

Balanco atémico Equacbes
Carbono l=a;+ta+as+ag [37-1]
Hidrogénio y+ 2xa = 2Xag + 2Xas + 4Xas [37-2]
Oxigénio z+a+2xB=2%xa; +a, +ay+2xay [37-3]
Azoto W + 2x3,76XB = 2Xag [37-4]
Enxofre V=ay [37-5]

O numero de moles total, ny, no sistema incluindo o carbono sélido é

dado por:
TLT=a1+a2+a3+a4+a5+a6+a7+a8 [38]

As diferencas entre o modelo homogéneo e o modelo heterogéneo 1 sdo
gue neste modelo o balanco de massa e o numero de moles totais alteram-se e
€ resolvida mais uma equacado. A equacdo que foi adicionada e que permite
estudar a variacao de carbono ndo convertido por imposicéo de valores tipicos
de carbono nos produtos da reacc¢éo, é definida como:

ag = Const. [39]

Ao impor-se que uma quantidade molar de carbono sélido por mole de
biomassa, ag, seja igual a zero (ag = 0), obtém-se resultados iguais ao modelo
homogéneo, ou seja, considera-se que o carbono é totalmente convertido nos
produtos gasosos. Por outro lado, ao impor-se valores de ag diferentes de zero

(ag # 0) significa que existe carbono nao convertido nos produtos da reaccgéo.

As reaccdes de equilibrio quimico adoptadas nesta seccdo foram as
mesmas do modelo homogéneo, ou seja, as reaccdes representadas pelas

equacdes [12] e [13]. Logo, as respectivas constantes de equilibrio, k; e ky, dos
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produtos gasosos em equilibrio com o carbono sdo somente em funcéo da

temperatura da mistura de reaccéo e resultam nas equagodes [19] e [20].

A férmula que define a energia livre de Gibbs no estado de referéncia

padrédo do carbono é:
gic = (g?)c + Ah, — TSy + TS, [40]

Definindo g7 igual a zero, situagdo de equilibrio, e sendo o valor
tabelado da energia livre Gibbs de formacdo padrdo do carbono, (gfo)c, zero

(tabela [A.3] — Apéndice A), entdo a equacéao anterior fica:
0= AFLC - T§T + T0§0 [41]

O segundo termo no lado direito da equacdo [40] é a variacdo de
entalpia especifica entre as temperaturas de reaccdo, T, e a temperatura de

referéncia, Ty, e é calculada para o carbono, como:

T
Ak, = R + j Cc dT [42]
To

Como se pode observar na tabela [A.3] — Apéndice A - a entalpia de

formacéo padrao de carbono, f_zfo_c, € zero.

O calor especifico de carbono sélido,C., € conhecido a partir de Ragland
et al. (1991, apud Sharma et al., 2008.b) definido pela equac&o polinomial
tomada a partir de [42]:

C. = 1,39 + 0,00036T [43]

Sendo o carbono solido uma substancia incompressivel, a sua entropia
especifica molar pode ser calculada por:

T
e =Gte+ | &(¥T/y) [44]

0

Para os outros produtos gasosos da reaccdo quimica global [1], o calor
especifico, a entalpia e a entropia especifica sdo calculados, respectivamente,
pelas equacdes polinomiais quarta ordem das equacdes [A.1], [A.2] e [A.3], a
partir de [23].
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Temos 10 equacgdes (37-1, 37-2, 37-3, 37-4, 37-5, 38, 39, 16, 18 e A.6.2)
com 10 incégnitas (a;, az, as, as, as, as, az, ag, Nte T). A matriz Jacobiana para
o sistema nao linear (equacgdes 37-1, 37-2, 37-3, 37-4, 37-5, 38, 39, 16 e 18) é
dada por:

! 1 0 0 1 0 0 1 0 qrai7 107
0 0 0 2 2 4 0 0 0 lla 0
2 1 0 1 0 0 2 0 0 [|as 0
0 0 0 0 0 1 0 0 0 }jas 0
0 0 0 0 0 0 1 0 0 |las|=]o0 [45]
1 1 1 1 1 1 1 1 -1]ja 0
0 0 0 0 0 0 01 0 |las 0
0 0 2kiaz 0 -—npy O 0 0 —asl||as 0
l—a3; kyay, —a; kya, 0 O 0 0 0 Inpd Lo

Este conjunto de equacfes para o calculo do numero de moles dos
produtos da reaccdo, bem como a equacdo [A.6.2] para o calculo da
temperatura de reac¢ao foram resolvidos usando o método de convergéncia de

Newton-Raphson.

2.2.2.2 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO MODELO
HETEROGENEO 2

Como ja foi referido, este modelo calcula a quantidade de carbono nos
produtos da reaccdo. Outra diferenca entre este modelo heterogéneo 2 e os
outros dois modelos (modelos homogéneo e heterogéneo 1) € que o primeiro

inclui para além da equacéo [12] duas outras reac¢des de equilibrio quimico.

Considerando a reaccdo quimica global [1], as equagbes utilizadas para
o modelo heterogéneo 2 sdo as equacdes do balanco atdmico para os
elementos C, H, O, N e S e o numero total de moles (37-1, 37-2, 37-3, 37-4, 37-
5 e 38). Para resolver o sistema de equacdes sédo acrescentadas trés equacoes

das respectivas reaccdes de equilibrio. As reaccdes adoptadas foram a
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reaccao de formacgédo de metano [12] — também utilizada na primeira parte, e as
reaccoes agua-gas [46] e Boudouard [47], como se mostra em seguida:

C+H,0 & CO+ H, [46]
C+C0, & 2C0 [47]

As reaccOes quimicas [46] e [47] além de reaccOes heterogéneas séo
endotérmicas.

A constante de equilibrio k; para a equacdo [12] foi apresentada na
seccado anterior a esta (eq. [19]). As constantes de equilibrio para as equacgdes
[46] e [47] sao, respectivamente:

K. = [ <§%co — Gtmz =~ Grct g%mo)l
3 =exp|—

RT

_ aas [48]

asnr
_ 2X G co — Grcoz — The
Ky, =exp|— BT
2

a;

= 49
anr [49]

Desenvolvendo a equacdo da energia livre de Gibbs no estado de
referéncia padréo de carbono soélido, para o0 modelo heterogéneo 2, a partir das
equacdes [40], [42], [43] e [44], obtém-se:

_ %
g(T),c:C1X(T—To)+?X(T2—T02)

—T(574 + ¢; X (InT — InTy) + ¢, X (T = Tp)) + Ty
X 5,74 [50]

Para o carbono, os valores de energia livre de Gibbs de formacéo e de
entropia especifica molar no estado de referéncia padrdo sao apresentados na
Tabela [A.3] no apéndice A.

O calor especifico, a entalpia e a entropia absoluta dos produtos

gasosos da reacgdo quimica [1] sdo calculados, respectivamente, pelas
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equacdes polinomiais quarta ordem das equacdes [A.1], [A.2] e [A.3] a partir de
[46].

Finalmente, obtém-se 10 equacbes (37-1, 37-2, 37-3, 37-4, 37-5, 38, 16,
48, 49 e A.6.2) com 10 incégnitas (a1, az, as, as, as, as, az, ag, Nnte T). A matriz
Jacobiana para o conjunto de equacdes néo lineares (37-1, 37-2, 37-3, 37-4,
37-5, 38, 16, 48 e 49) é a seguinte:

1 1 0 0 1 0 0 1 0 rai7 10
0 0 0 2 2 4 0 0 0 lla; 0
2 1 0 1 0 0 2 0 0 ||as 0
0 0 0 0 0 1 0 0 0 }las 0
0 0 0 0 0 0 1 0 0 |las]=]0
1 1 1 1 1 1 1 1 -1 0
0 0 2kqaz 0 -nr 0 0 0 —asllay 0
0 —as —a, kyng 0 0 0 0 kyaul|as 0

ksny —2a, 0 0 0 O 0 0 kzaqllny ni

[51]

Para resolver este sistema matricial também se utiliza o método de
Newton-Raphson. Ap6s o calculo do nimero de moles de gés produzido
substitui-se na equacéo [A.6.2] para obter-se a temperatura de gaseificacéo.
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CAPITULO 3

SIMULACAO DO PROCESSO

3.1 INTRODUCAO

Neste capitulo, os resultados obtidos com o modelo homogéneo
implementado para o processo de gaseificacdo neste trabalho foram validados
com os resultados experimentais e previstos por outros autores na literatura.
Foram estudados trés tipos diferentes de biomassa: madeira da seringueira,
casca do pinheiro e caroco de acai. Como tal, efectuou-se uma andlise do
modelo implementado onde se avalia a influéncia da razdo de equivaléncia e
do teor de humidade da biomassa sobre a composi¢do dos produtos gasosos e

as caracteristicas do processo de gaseificacao.

3.2 VALIDACAO DO MODELO HOMOGENEO

A metodologia utilizada neste trabalho foi dividida em trés partes
diferentes. Primeiro, a validacéo foi feita comparando a composicdo do gas de
sintese dos dados previstos e experimentais de Jayah et al. (2003) com o0s
dados previstos deste modelo e com os dados previstos na literatura por
Melgar et al. (2007) e por Rodrigues (2008). Em segundo, o modelo foi
comparado com os dados previstos da composicdo do gas de sintese
apresentado por Tinaut et al. (2010). Por ultimo, o modelo foi validado com os
dados do sistema experimental estudado por Santos (2011).

3.2.1 VALIDACAO E DISCUSSAO 1

Nesta etapa utiliza-se o modelo implementado neste trabalho para

simular os resultados numéricos e as experiéncias descritas em Jayah et al.
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(2003). Estes autores realizaram uma série de testes experimentais num
gaseificador co-corrente, 80 kW, alimentado com madeira da seringueira
(Hevea brasiliensis). As andlises imediata e elementar da biomassa sé&o
apresentadas na Tabela 3.1. Os testes realizados por Jayah et al. (2003) foram
utilizados posteriormente em dois sub-modelos 1D para as zonas de pirdlise e
gaseificacdo. Estes sub-modelos foram desenvolvidos para pesquisar o efeito
do teor de humidade, a temperatura de entrada de ar, a perda de calor, o
tamanho das particulas da madeira e as caracteristicas de configuracdo do

gaseificador sobre a eficiéncia de conversao.

Tabela 3.1 — Caracterizacdo da madeira da seringueira, em base seca, utilizada no

sistema experimental de Jayah et al. (2003).

Analise imediata

(%, base seca)

Matéria volatil 80,1
Carbono fixo 19,2
Cinzas 0,7

Analise elementar

(%, base seca)

C 50,6
H 6,5
o' 42,0
N 0,2
Cinzas 0,7

Poder Calorifico

(MJ/kg, base seca)

PCS 19,6
Teor de humidade (%)
h 14,7

! Estimado por diferenca
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Os resultados numéricos de Jayah et al. (2003) para a composicao de
gas de sintese foram calibrados pelo teor de metano, CH,4, para 1,1% (em

volume).

Melgar et al. (2007) desenvolveram um modelo matematico
estequiométrico, zero dimensional (OD), para processos de equilibrio quimico e
termodindmico num gaseificador co-corrente de biomassa. O modelo prevé a
composicdo final do gas produzido e a temperatura de gaseificacdo. Para a
validacdo do seu modelo compararam os seus resultados com os resultados de
Jayah et al. (2003). Analisaram varios parametros, tais como: eficiéncia de gas
frio, quantidade de agua dissociada no processo, poder calorifico e qualidade
de combustivel do gés. Foi feito um estudo paramétrico da influéncia da razéo
combustivel/ar, do teor de humidade na biomassa sobre as caracteristicas do

processo e composicdo dos gases produzidos.

O estudo de Rodrigues (2008) centra-se na analise de um sistema de
producdo de energia de capacidade térmica 350 kW, produzida a partir de uma
alimentacdo nominal de 100 kg/h de residuos, para a industria do calgado. Este
sistema de producéo de energia € constituido por um sistema de gaseificacao e
combustdo dos gases produzidos e sem aproveitamento energético dos gases
de combustdo seguido de um sistema de controlo de emissfes. O reactor de
gaseificacdo € de leito fixo e co-corrente. Rodrigues (2008) desenvolveu um
modelo cinético 1D e um modelo de equilibrio quimico e termodinamico 0D do
sistema. Os modelos foram aplicados para simula¢des de condi¢cBes reais de
operacédo do sistema de producéo de energia e andlise de sensibilidade frente
a parametros de operagcdo. Para validacdo do modelo os resultados obtidos
foram comparados com os de Jayah et al. (2003).

Os resultados experimentais e previstos por Jayah et al. (2003) séo
apresentados na tabela 3.2, juntamente com as previsbes de Melgar et al.
(2007), Rodrigues (2008) e as previsbes obtidas com o modelo descrito no

presente trabalho.
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Tabela 3.2— Comparacao entre os resultados experimentais e previstos para o gas de

sintese a partir da gaseificacéo de seringueira.

Gés produzido (% vol) CO, CcO H., CH, N,

(Jayah et al., 2003)
11,4 191 155 L1 529
Valores Experimentais 1D

(Jayah et al., 2003)
111 183 164 L1 532
Valores previstos 1D

(Melgar et al., 2007)
11,1 193 176 04 516
Valores previstos 0D

(Rodrigues, 2008)
116 193 20,7 09 475
Valores previstos 0D

(Este trabalho)
12,0 180 17,7 06 51,6
Valores previstos 0D

Os resultados das percentagens em volume do gas de sintese obtidos
neste trabalho, apresentados na tabela 3.2, foram simulados para uma
temperatura de admissédo do ar a entrada do gaseificador de 300 K e a razdo

de equivaléncia utilizada foi a calculada por Melgar et al. (2007).

Os valores das percentagens de gas produzido previstos por este
modelo mostram boa concordancia com os valores experimentais de Jayah et
al. (2003) e com os valores previstos por Jayah et al. (2003), Melgar et al.
(2007) e Rodrigues (2008), principalmente para as concentragdes de CO,, CO
e N,, como mostra a tabela 3.2. Pode-se observar que os trés modelos 0D
possuem o0 mesmo hivel de precisdo. No entanto, o modelo 1D de Jayah et al.
(2003) é o que mostra uma melhor precisdo em relacdo aos modelos 0D
considerados na tabela 3.2. Por outro lado, os valores previstos para H, por
Melgar et al. (2007), por Rodrigues (2008) e também pelo modelo deste
trabalho séo sobrestimados em relagéo aos resultados experimentais de Jayah
et al. (2003); enquanto para o metano, CH,4, sé@o significativamente inferiores.

De facto, a maior diferenca entre o presente modelo e os outros resultados esta
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no contetdo de metano no gas de sintese. A comparacao entre os modelos 0D
e 1D néo podera ser feita directamente, uma vez que os resultados numéricos
1D foram calibrados pelo teor de metano experimental. Além disso, a diferenca
dos valores de metano e de hidrogénio previstos pelos modelos em discusséo
pode ser justificada pelo facto de que nenhum dos modelos OD considera as
perdas de calor no gaseificador para o meio. Na verdade, como o modelo
estudado neste trabalho é de equilibrio quimico e sO considera carbono nos
produtos sob a forma de CH,4, CO, e CO, bem como o de Melgar et al. (2007) e
de Rodrigues (2008), as percentagens de CH,4 séo inferiores e as de CO e CO,
séo superiores as obtidas experimentalmente por Jayah et al. (2003).

Quanto ao hidrogénio, devido a reaccdo de deslocamento da &agua,
guando ndo ha agua disponivel na reaccao, o equilibrio tende a produzir mais

hidrogénio e diéxido de carbono.

3.2.2 VALIDACAO E DISCUSSAO 2

Nesta secc¢do, o processo de gaseificacdo deste modelo € validado e
comparado com os dados previstos na literatura por Tinaut et al. (2010). Foram
analisados diferentes teores de humidade da biomassa e de razdo de

equivaléncia.

A biomassa utilizada nas simulac¢des de Tinaut et al. (2010) foi a casca
de pinheiro com a analise elementar em base seca e livre de cinzas indicada
na tabela 3.3. Considerou-se que 0s reagentes se encontravam a 0,1MPa e
298 K.

Tinaut et al. (2010) no seu estudo comecgaram por utilizar um modelo
matematico baseado nos processos termoquimicos no interior de um
gaseificador e depois introduziram a composicdo prevista huma bomba de
combustdo a volume constante que simula as condigfes tipicas no interior da
camara de combustdo de um motor de combustdo interna. Este estudo foi
realizado experimentalmente numa bomba de combustdo a volume constante,
na qual o teor de humidade da biomassa variou entre 10% a 30%, e a razdo de

biomassa/ar variou entre 3 e 4. O modelo utilizado por Tinaut et al. (2010) esta
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descrito em detalhe em Melgar et al. (2007) e tem por base as mesmas
consideracdes que o presente estudo.

Tabela 3.3 — Caracterizacdo da casca do pinheiro, em base seca, utilizada por Tinaut

et al. (2010).
Andlise elementar (%, base seca)
C 55,49
H 5,56
O 37,73
N 0,17
S 0,09
Poder Calorifico (MJ/kg, base seca)
PCS 19,997

A tabela 3.4 mostra os resultados das percentagens dos produtos
gasosos previstos pelo modelo desenvolvido neste trabalho e os resultados
obtidos por Tinaut et al. (2010). Os resultados obtidos neste trabalho tiveram
boa concordéancia com os previstos por Tinaut et al. (2010). Porém, para os
desvios relativos dos resultados obtidos, tabela 3.4, verificou-se que os maiores
valores foram para o teor de metano, CHs;, com um maximo de 4% (para
h=20% e ¢=3); seguindo-se o monoéxido de carbono, CO, com 1,8 % (para
h=30% e ¢=4); e por ultimo, o diéxido de carbono, CO,, com 1,2 % (para
h=20% e ¢=4). Com base nestes valores, também se concluiu que para
maiores valores de teor de humidade, o desvio relativo dos resultados deste

trabalho em relagcéo aos de Tinaut et al. (2010) foi sempre maior.
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Tabela 3.4 — Comparacéo entre os resultados previstos para o gas de sintese a partir

da casca de pinheiro.

Resultados simulados por Tinaut et al. (2010)

Gases C02 CO H, CH4 N, h ¢

produzidos

(%,em V)
9,4 243 18 1,8 46,5 0,1 3
13,0 19,5 19,2 2,5 45,8 0,2 3
17,0 14,2 19,9 3,6 45,4 0,3 3
11,2 24,9 15,8 6,4 41,7 0,1 4
16,2 18,0 17,4 7,4 40,9 0,2 4
21,2 11,3 18,1 8,8 40,6 0,3 4

Resultados simulados neste trabalho

Gases
produzidos CO; CcoO H, CH, N> h
(%,em V)

9,5 24,2 17,9 1,8 46,5 0,1
13,1 19,3 19,1 2,6 45,9 0,2
17,1 14,0 19,8 3,6 45,5 0,3
11,3 247 15,7 6,6 41,8 0,1
16,4 17,8 17,3 7,5 41,0 0,2
21,4 11,1 17,9 8,9 40,7 0,3

A Dbowowow S

Na tabela 3.4 pode ser apreciado um aumento nas percentagens das
espécies que compdem o gas final produzido quando o teor de humidade
aumenta de 10% a 30%, a excepcdo de CO e de N, que diminuem. Quando se
mantém o teor de humidade constante e baixo e se aumenta a razdo de
equivaléncia, todas as espécies quimicas aumentam a sua concentracao,
excepto o hidrogénio e o azoto. Por seu lado, quando o teor de humidade é
mais elevado e se aumenta a razao de equivaléncia também a quantidade de
CO diminui.

Segundo Melgar et al. (2007) a concentragdo de hidrogénio é resultado
de dois processos opostos. Por um lado, para elevados teores de humidade a
reaccdo de deslocamento da agua tende a decompor a agua em hidrogénio,
H,. Por outro lado, quando a temperatura da reac¢do diminui para maiores
teores de humidade de biomassa e maiores valores de razdo de equivaléncia,

parte do hidrogénio serd convertida em metano. A tabela 3.4 mostra uma
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concentracdo maxima de H, para h=30% e ¢ = 3 tanto nos resultados previstos

pelo presente modelo como nos previstos por Tinaut et al. (2010).

As simulacbes aqui apresentadas ndo consideram perdas de calor no
gaseificador, ou seja, consideram o gaseificador adiabatico. Assim, a
temperatura de reaccédo € a temperatura maxima possivel alcangada no final do
processo e denomina-se de temperatura adiabatica. A temperatura adiabatica
do processo de gaseificacdo € mostrada na figura 3.1 em funcdo da razdo de

equivaléncia e do teor de humidade.

1500

0,1 0,2 0,3

Figura 3.1 — Temperatura de gaseificacdo em funcdo da razdo de equivaléncia e do
teor de humidade. T,y 500:500:1500 (K).

Os valores da temperatura na figura 3.1 estdo apresentados da seguinte
forma: no lado esquerdo o valor minimo de temperatura, o valor intermédio

representa o passo de temperatura, e no lado direito a temperatura maxima.

Verificou-se que a temperatura de reac¢do diminuiu a medida que
aumenta o teor de humidade. Esta situacao deve-se, a energia necessaria para
aguecer e evaporar a agua contida na biomassa. Além disso, diminuiu com o
aumento da razdo de equivaléncia porque ao ser admitido menos ar no
processo, menor quantidade de calor sera libertada e menos reaccdes de

oxidacao ocorreram por falta de oxidante.
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3.2.3 VALIDACAO E DISCUSSAO 3

Esta seccdo consiste em comparar o0s resultados do modelo
desenvolvido neste trabalho com os dados obtidos experimentalmente por
Santos (2011).

Como ja foi referido, na Universidade Federal do Para, no Brasil existe
uma instalacdo experimental de um gaseificador de pequena escala, co-
corrente, estratificado, de topo aberto e alimentado com carogo de acai
(Euterpe oleracea Mart.) em leito fixo. O nucleo do reactor, fabricado em
material ceramico refractario, tem dimensdes de 15 cm de diametro interno, 20
cm de diametro externo e 1,5m de altura. A parede do nucleo possui
longitudinalmente furos simétricos espacados a cada 10 cm para permitir
entradas de presséo, insercao de termopares e extracgcéo de gases.

Para a circulacdo dos gases (admissdo de ar e extraccdo do gas de
sintese) foi utilizado a jusante do gaseificador um compressor para evitar que o
alcatrdo condensavel presente no gas de sintese fosse directamente para o
compressor e o0 danificasse. Este sistema € constituido por um compressor
radial accionado por um motor com uma poténcia de 5cv. Detalhes construtivos
do gaseificador, bem como de todo o processo global podem ser encontrados
no trabalho de Santos (2011). O objectivo geral do trabalho de Santos (2011)
foi estudar a gaseificacdo de acai em leito fixo num reactor experimental
dimensionado para analise quantitativa do gas de sintese e do alcatrdo

produzido no processo.

7

O acai, cujo nome cientifico € Euterpe oleracea, € um fruto muito
utilizado em dietas e considerado uma iguaria exotica, apreciada em varias
regides do Brasil e do Mundo. Hoje em dia, é cultivado ndo sé na Regido
Amazonica como também em diversos outros estados brasileiros. No Brasil, o
estado do Para € o maior produtor mundial desta fruta (responsavel por mais
de 85% da producdo mundial). Uma das caracteristicas peculiares do acai € a
sua forma esférica e a sua textura fibrosa de cor purpura, quase negra. A sua

esfericidade € uma boa caracteristica no processo de gaseificacdo. No entanto,
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as fibras sdo uma desvantagem, dado que o alcatrédo sdlido fica incrustado nas
mesmas, como foi observado no trabalho de Alves (2010 apud Itai, 2011).

Figura 3.2 — a) Palmeira do fruto acai. b) Fruto acai.
(Fonte:http://holistikhealth.com/blog/superfoods/acai-berries).

A analise imediata do caroco de acai foi realizada pelo Laboratério de
Caracterizacdo de Biomassa/Energia (LACBIO/UFP) para o caroco de acai
com as fibras na Universidade Federal do Para; e a andlise elementar pelo
Laboratério de Catalise (LABCAT/UNB) para o caroco de acai desfibrado na

Universidade de Brasilia.

A tabela 3.5 apresenta as analises imediata e elementar do caroco de

acai.

Para o sistema experimental utilizado por Santos (2011) foi considerada
uma temperatura de admissao do ar de 304,95 K.
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Tabela 3.5 — Andlises imediata e elementar do caroco de acai, em base seca, no

sistema experimental de Santos (2011).

Caracteristicas LACBIO/UFPA LABCAT/UNB

Massa Especifica 473,92 -
[kg/m?]

Amostra 2

Poder calorifico Superior 18,141 i

[MJ/kg, base seca]

Analise Imediata

(%, base seca)

Teor de humidade 15,48 -

Teor de volateis 79,93 -
Teor de cinzas 1,39 -

Carbono fixo 18,68 -

Andlise Elementar
(%, base seca)
C - 46,04

H - 6,77
ot - 38,38
N - 7,99
S - 0,08

Considerou-se o oxigénio como sendo a soma do oxigénio com outras espécies (O =44.22, Cl = 0.21,

F<0.20 e P = 0.067). (Fonte: Itai, 2011).

As cinzas representam todos os elementos ndo combustiveis.

7

A composicdo do gas de sintese é apresentada na tabela 3.6, como
fungcdo do teor de humidade da biomassa e da razdo de equivaléncia.
Observando a tabela 3.6 com base nos valores experimentais de Santos

(2011), verifica-se que para uma razdo de equivaléncia de 2,14 se obtém a
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maxima concentracdo de CO e H,. Por outro lado, através dos valores obtidos
por simulagédo neste trabalho confirma-se uma concentracdo maxima de CO
para a mesma faixa de razdo de equivaléncia, no entanto a concentracdo

maxima para o H, s6 é alcancada em ¢ =2,6.

Tabela 3.6 — Comparacgéo dos resultados experimentais e previstos das percentagens
em volume de gas de sintese a partir caro¢o de acai desfibrado.

Resultados experimentais por Santos (2011)

Gases produzidos(%,.em V) 1co, CcO H, CH, N, ¢
- 10 11 1,1 56,2 3,16
- 10 11,5 1,16 56,35 3,08
- 10,3 12 1,35 55,23 2,33
- 11,3 12,8 1,3 55,87 2,14
- 3,34 2 0,31 60,48 1,63

Resultados simulados neste trabalho

Gases produzidos(%,em V) CO, CcoO H> CH, N, (0)]

16,96 11,23 17,71 5,88 48,20 3,16
16,59 11,53 17,92 5,38 48,56 3,08
13,15 14,11 17,88 1,13 53,71 2,33
12,42 14,45 16,42 0,49 56,19 2,14

12,12 12,67 8,86 0,02 66,31 1,63

1
O CO; nédo foi medido experimentalmente por Santos (2011).
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Para todas as razfes de equivaléncia, todos os valores de percentagem
de gés produzido sédo sobrestimados por este modelo, menos o metano que é

subestimado para ¢ < 2,33 e o0 azoto também subestimado mas para ¢ = 2,33.

A Tabela 3.6 mostra que os resultados previstos em geral concordam
com os dados experimentais, excepto para o caso de CH,4. As quantidades
previstas de CH, sdo mais altas do que os dados experimentais para ¢ = 2,33.
Os modelos de equilibrio das literaturas de Ruggiero et. al (1999), Zainal et. al.
(2001) e Bacon et al. (1982, apud Jarungthammachote et. al., 2007) previram
menor percentagem de CH4 do que os dados obtidos experimentalmente. Uma
possivel explicacdo apresentada por Bacon et al. (1982, apud
Jarungthammachote et. al., 2007) é que o estado de equilibrio ndo foi atingido
durante a experiéncia. Bacon et al. (1982, apud Jarungthammachote et. al.,
2007) citou que Gumz (1950) afirmou que uma versdo modificada da constante
de equilibrio pode ser definida como a verdadeira constante equilibrio
multiplicada pelo grau de aproximacao ao equilibrio.

Por conseguinte, é possivel observar através dos valores da Tabela 3.6
gue para uma razao de equivaléncia 2,14 os valores das percentagens de CO
e H, previstos por este modelo aproximam-se mais dos valores experimentais
de Santos (2011). Todavia, é para ¢=2,33 que se obtém o menor valor da
meédia do desvio relativo (cerca de 34,17%) entre os valores das percentagens
de CO, H, e CH,; previstos por este modelo e os valores obtidos
experimentalmente por Santos (2011).
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CAPITULO 4

RESULTADOS

4.1 INTRODUCAO

Conforme discutido anteriormente, a simulacdo do gaseificador do tipo
co-corrente e de topo aberto utilizando como combustivel carocos de acai foi
descrita através de trés modelos (homogéneo e heterogéneos 1 e 2) capazes
de simular o desempenho deste gaseificador com reaccdes de equilibrio
quimico sobre diversas faixas de condicbes de operacdo. Os modelos de
equilibrio quimico desenvolvidos foram utilizados para prever a composi¢ao do
gas de sintese, a temperatura de reaccdo, o poder calorifico do gés, a
eficiéncia de gas frio, o calor libertado do gaseificador e o carbono néo
convertido conhecendo varios parametros, tais como a composicdo da
biomassa, a razdo de equivaléncia, o teor de humidade e temperatura inicial
dos reagentes e a pressdo. Por conseguinte, nesta seccdo sera feita uma
andlise de sensibilidade do modelo homogéneo e um estudo detalhado dos
efeitos de carbono ndo convertido nos produtos de reaccdo dos modelos

heterogéneos 1 e 2.

4.2 ESTUDO DE SENSIBILIDADE DO MODELO HOMOGENEO

4.2.1 VARIACAO DE RAZAO DE EQUIVALENCIA

O processo de gaseificacdo depende da quantidade de oxigénio
disponivel nas reacc¢des. Uma vez validado o modelo homogéneo foram feitos
estudos parameétricos das curvas de composicdo do gas de sintese e a andlise

da sua variacdo com a razao de equivaléncia.
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Para as condi¢fes da tabela 3.5 e variando a razdo de equivaléncia

podemos analisar na figura 4.1 a sua influéncia sobre as concentragfes dos
gases produzidos.

—0— (02 =~ CO —h— H2 =>—CH4 —3#—N2 —@— 502 == T(reacco)
70 1800
. h=1548% | ~
- 1400 =
. 1200
1000
800
600
400
200

0

Fracgcao Molar [%]

Temperatura da reac¢ao

1,5 2 2,5 3 3,5 4
Razao de Equivaléncia

Figura 4.1 — Composicdo de gas de sintese e temperatura do processo de

gaseificagdo variando a razéo de equivaléncia.

A distribuicdo das concentracdes das diferentes espécies quimicas do
gas final produzido depende do equilibrio quimico entre as espécies que é
controlado pela temperatura de reac¢cdo e assim pela razao ar/biomassa e 0
teor de humidade de biomassa. A Figura 4.1 ilustra os valores previstos da
variacdo das fraccdes molares dos gases por este modelo, bem como a

temperatura de reaccao para diferentes valores de razdo de equivaléncia.

Levando em conta somente os componentes do produto gasoso util sdo
desejadas nos sistemas de gaseificacdo as elevadas concentracdes de
monoxido de carbono, CO, devido a sua aplicagdo como combustivel gasoso.
As concentracfes de CO sdo maximas perto de uma razdo de equivaléncia
aproximadamente de 2,2. O teor de CO aumenta para menor razdo de
eqguivaléncia porque quando menos ar é admitido no gaseificador, a combustao
€ mais incompleta e mais CO é produzido.
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A temperatura influéncia através das constantes de equilibrio a
composicdo do gas de sintese e o equilibrio obtido no gaseificador. A
temperatura de equilibrio méxima obtida foi T=1561K para ¢ =1,5 e a minima
T=793K para ¢=4. Neste ultimo ponto a formacdo de CO, € superior as
percentagens de CO, CH4 e H,, ou seja, aproximadamente 21%. Para altos
valores de razéo de equivaléncia e teor de humidade a reacc¢do deslocamento
da agua tende a produzir mais CO, e H,. Ainda que os sistemas de
gaseificagdo ndo sejam usados especificamente para a producdo de
hidrogénio, H,, este gas quando utilizado com CO e CH,; aumenta o poder
calorifico do gas. Para além disso, € um combustivel desejavel do ponto de
vista energético quando armazenado e posteriormente utilizado em células de
combustivel. Para toda a faixa da razdo de equivaléncia, a maior concentracéo
de H, (cerca de 19%) é obtida perto de ¢=2,6. Por um lado, para maiores
teores de humidade de biomassa a reac¢do de deslocamento da &agua
(equacéo 13) tende a formar mais H». Por outro lado, para elevados teores de
humidade e de razdo de equivaléncia parte do hidrogénio é convertido em
metano (equacdo 12). Quanto ao CH,4, a formacéao deste durante o processo de
gaseificacdo depende directamente da temperatura atingida na reaccédo. O
metano aumenta rapidamente para a temperatura inferior a 1000 K. Como a
concentracdo de metano aumenta com a diminuicdo da temperatura de
reaccdo, as elevadas concentracbes de metano correspondem a elevadas
razbes de equivaléncia, aproximadamente para ¢>2,33. A Figura 4.1 mostra
que os resultados das percentagens de CH; em funcdo da razdo de

equivaléncia sdo tanto maiores quanto maior a faixa de razao de equivaléncia.

Para efeitos de analise de sensibilidade, dois parametros sdo avaliados:
o poder calorifico inferior do gas e a eficiéncia do gas frio. Sendo considerado
como parametro da operagdo a razdo de equivaléncia. A eficiéncia do gas frio e
o poder calorifico inferior do gas produzido, para as condi¢des da Figura 4.1

sédo mostradas na Figura 4.2.
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Figura 4.2 — Eficiéncia e poder calorifico inferior do gas de sintese variando a razédo de

equivaléncia.

A eficiéncia do gas frio é definida como a razdo entre a energia que
deixa o gaseificador e a energia admitida no processo (produto gasoso util a
temperatura de referéncia, 298 K). A partir da Figura 4.2 pode-se observar que
para maiores razGes de equivaléncia aumenta a eficiéncia do gas frio, com um
valor maximo de 86%. No entanto, as altas eficiéncias de gas frio (N> 80%)
podem ser distinguidas a partir de razbes de equivaléncia ¢>2,33. A partir
deste valor de razdo de equivaléncia, a medida que esta aumenta, a eficiéncia
mantém-se quase constante. Analogamente, o poder calorifico inferior do gas
produzido em base seca aumenta para maiores razfes de equivaléncia.
Portanto, o PCl aumenta com as maiores percentagens dos gases energéticos
qgue correspondem as maiores razfes de equivaléncia e obtendo-se um valor
méaximo de 5,58 MJ/Nm?.

Conclusbes semelhantes da composicdo de gas de sintese variando a
razdo de equivaléncia sdo apresentadas por outros investigadores Melgar et.
al. (2007) e Di Blasi (2000).
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4.2.2 VARIACAO DE HUMIDADE

Os efeitos do teor de humidade do acai, em base seca sobre a
composicdo do gas de sintese foram estudados, assim como a temperatura de

gaseificacdo, o poder calorifico do gas e a eficiéncia do gas frio.

Com base nos dados experimentais de Santos (2011), verificou-se que
para ¢=2,14 obtém-se uma maior eficiéncia e para ¢=2,33 um maior PCI do
gas de sintese. No entanto, se observarmos as previsdes deste modelo e visto
que 0 metano € sobrestimado para elevadas razdes de equivaléncia, o que na
realidade ndo acontece, a maior eficiéncia e PCI obtidos s&o para o maior valor
de razdo de -equivaléncia. Por isso, ndo considerando as elevadas
percentagens de CH, para elevadas razdes de equivaléncia e a partir dos
resultados experimentais e numéricos pode assumir-se que o melhor valor de
razao de equivaléncia é aproximadamente 2,2. Uma vez definida esta razdo de
equivaléncia pode-se observar na Figura 4.3 a concentracdo do gas de sintese
variando o teor de humidade.
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—a—T(gaseificacdo)

70 1200

=22
0 T —— ¢

- 1000

X
o
i
— ()
X _ 7 m
= 50 g
- - 800 o
. \
S 40 h
s \ 600 3
. 30 \ ©
g ) 400 &
(0]
2 20 §
10 ¢ 200
0 N Nl O

10 30 50 70
Humidade [%]

Figura 4.3 — Composicao do gas de sintese e temperatura de gaseificacdo variando a
humidade.

O teor de humidade da biomassa € uma das maiores preocupacdes na

gaseificagdo. Se a humidade for muito alta sera necessaria energia suficiente
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para que o processo se inicie. Segundo Reed e Gauer (2001, apud Nogueira e
e Rendeiros, 2008) o processo de gaseificagcdo para se iniciar necessita de
temperaturas superiores a 800K. As previsdes na Figura 4.3 mostram que com
0 aumento do teor de humidade, para ¢=2,2, a temperatura de gaseificacéo
tende a diminuir. A 4gua na biomassa tende a reduzir a temperatura de
reaccdo, porque ela retira o calor da reaccdo para a sua vaporizacado e o0 vapor
de agua pode reagir com outros compostos nas reaccfes simultaneas que
ocorrem no processo de reaccdo. Assim, se o teor de humidade da biomassa
for aumentado, mais oxigénio (do ar atmosférico) deve ser fornecido a reaccao
para manter sua temperatura constante. No entanto, mais ar para a reaccao
significa mais oxigénio e azoto. Este ultimo tende a diluir o conteudo reagente e

reduz a temperatura da reaccao.

O efeito do teor de humidade de acai na composicdo do gas de sintese,
Figura 4.3, mostra para baixos valores de teor de humidade (até 30%) um
ligeiro crescimento de H, até aproximadamente 18%. A partir desta
percentagem a concentracdo de H, diminui a medida que aumenta o teor de
humidade. Segundo Altafini et al. (2003) a redugcédo do teor de H, com o
aumento do teor de humidade na biomassa é atribuida a maior massa de vapor
de agua no gas de sintese em relacdo a massa de agua nos reagentes. Para
elevados teores de humidade a agua decompde-se em hidrogénio e dioxido de
carbono - equacéo 13. O CO, aumenta (até 23%) a medida que aumenta o teor
de humidade. Embora, a formacdo de CO, apresente o maior valor em
comparacao com 0S outros componentes tidos em conta na analise (excepto o
N,) a sua formacao no processo de gaseificacdo a partir de 50% de humidade
€ inibida por causa da menor quantidade de O, presente nesta reaccao.
Quando a temperatura diminui para elevados teores de humidade parte do
hidrogénio € convertido em metano - equacdo 12. Através da Figura 4.3 a
formacao de metano aumenta para temperaturas de reaccao abaixo de 1000 K

gue correspondem a maiores valores de teor de humidade.

A percentagem de CO diminui acentuadamente a medida que a
humidade aumenta. Para atingir o maximo de concentracdo de CO sé&o
necessarios baixos teores de humidade exigindo para tal uma reducéo do teor

de humidade presente no carogo de acai.
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Considerando o ponto maximo das concentracbes de CO e H,, para
baixos teores de humidade (<30%) e para reaccdes de gaseificagdo proximas
de 2,2 podem-se alcancar concentracoes de CH, de aproximadamente 1%. Ao
contrario de CO e de H;, para maiores teores de humidade o CH, (0,02% a 10
%) e 0 N, (55% a 66 %) aumentam. A percentagem prevista de SO, é bastante
baixa e ndo mostra qualquer variagdo consideravel com a variagdo no nivel de

humidade na biomassa.

De modo a optimizar a eficiéncia do processo de gaseificacdo, Figura
4.4, o teor de humidade de biomassa deve ser minimizada. A humidade deve
ser evaporada, para tal é necesséria energia, reduzindo assim a temperatura
de reaccdo e o calor libertado durante a gaseificacdo. Reed e Das (1988)
relataram que para teores de humidade superiores a 67%, em base seca, 0 gas
final produzido € demasiado pobre para a ignicdo. Os mesmos autores
afirmaram que embora os baixos teores de humidade sejam preferidos para
produzir um gas de alta qualidade, ainda assim é desejavel produzir um gas

combustivel mantendo um nivel de humidade de h<33%, em base seca.

Na Figura 4.4 o poder calorifico e a eficiéncia do gas frio séo

representados em funcdo do teor de humidade para ¢=2,2.
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Figura 4.4 — Eficiéncia e poder calorifico inferior do gas de sintese variando a

humidade.
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Pode ser observado na Figura 4.4 que o poder calorifico inferior do gas
de sintese diminui quando o teor de humidade aumenta, a tendéncia mostra
um valor maximo de 3,25 MJ/Nm® quando o teor de humidade varia entre 10-
70%. A eficiéncia de gaseificacdo também mostra uma tendéncia similar com
um pico maximo de 72% diminuindo até 57% para a variacao entre 10-70% de
teor de humidade. A eficiéncia de gaseificacdo diminui quando o teor de
humidade aumenta. A diminuicdo da eficiéncia de gaseificacdo pode ser
explicada pelo facto de que quando o teor de humidade é aumentado mais ar é
necessario para manter a temperatura. Isso resulta numa diminuicdo da
fraccdo molar dos gases Uteis tais como CO e H,, a excepcdo de CHy.
Resultados similares sdo apresentados por outros investigadores, que também
concluem que a eficiéncia do processo diminui com o aumento do teor de
humidade na biomassa: Altafini et al. (2003), Jarungthammachote et. al. (2007),
Jayah et al. (2003), Melgar et al. (2007) e Zainal et al. (2001).

4.2.3 VARIACAO DE PERDAS DE CALOR

Os resultados anteriores néo consideraram perdas de calor no
gaseificador. Na realidade h& perdas de calor, sendo aceitaveis perdas de calor
no gaseificador de 10%, conforme Chen (1987 apud Jayah et al., 2003).
Segundo Jayah (2002 apud Jayah et. al., 2002) as perdas podem ser
aproximadamente 12,8%. Por essas raz0es, estudou-se a influéncia de perdas
de calor no desempenho da gaseificacédo de caroco de acai.

Nas simulacbes foram consideradas percentagens das perdas de calor
no gaseificador de 0-10%, baseadas no poder calorifico inferior da biomassa
em base seca para diferentes valores de razdo de equivaléncia (1,63; 2,33;
3,08 e 3,16) e 15,48% de teor de humidade. Desta forma pode observar-se na
Figura 4.5 a variacdo da composicdo do gas de sintese em funcdo dessas

percentagens de perdas térmicas.
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Figura 4.5 — Composicdo do gas de sintese e temperatura de gaseificacdo para
diferentes percentagens de perda de energia. a) ¢=1,63; b) ¢=2,33; C)
¢=3,08 e d) ¢=3,16.

Como seria de esperar, a medida que a percentagem de perdas de calor
do gaseificador aumenta a temperatura de reaccédo diminui. Por outro lado, as
fraccoes molares de CO,, N, e CH4 aumentam enquanto o CO e H; diminuem,
excepto na Figura 4.5 (a) em que o H, n&o varia significativamente. Com base
na Figura 4.1, observou-se que o pico maximo de formacéo de CO e H; para
15,48% de humidade, foi para uma faixa Optima de razdo de equivaléncia entre

2,16<¢<2,33, a partir da qual ambas as frac¢cdes molares diminuem. Através
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da Figura 4.5 é possivel observar que com o aumento da perda de energia até
10%, ambas as fracgbes de CO e H, diminuem. De acordo com a Figura 4.1,
observa-se que a percentagem de N, para 0% de perdas de calor diminui com
0 aumento da razdo de equivaléncia e teor de humidade constante (15,48%).
Isto é confirmado na Figura 4.5 (a, b, c e d) pelo primeiro valor de N, para 0%

de perdas de calor.

A temperatura da reac¢ao é considerada um parametro muito importante
em todo o processo de gaseificagdo. Uma vez que a constante de equilibrio
varia em funcdo da temperatura, esta variavel influencia directamente o estado
térmico do processo e assim a composicao final do gas produzido. Pode-se
concluir através da Figura 4.5 que baixas temperaturas promovem o0 aumento
no teor de metano enquanto que altas temperaturas promovem o aumento do
teor de CO. Segundo Nogueira e Rendeiro (2008) a variagcdo de H; nédo é

significativamente sensivel a variacdo de temperatura.

A influéncia da perda de calor sobre a temperatura de reaccdo, o poder
calorifico inferior do gas e a eficiéncia de gas frio para diferentes teores de

humidade do acai s@o mostrados nas Figuras 4.6-4.7.
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Figura 4.6 — Influéncia da perda de calor (PC) sobre a temperatura de reaccao para

diferentes teores de humidade.
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No modelo de equilibrio, como ja foi referido, o poder calorifico do gas
melhora com o0 aumento da temperatura de reaccao e diminuicdo da humidade.
Além disso, para um teor de humidade constante quanto maior a perda de
energia do gaseificador menor sera o valor de temperatura (Figura 4.6) e de
PCI do gas (Figura 4.7).
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Figura 4.7 — Influéncia da perda de calor (PC) para diferentes teores de humidade

sobre a) poder calorifico inferior do gas e b) eficiéncia de gaseificacdo.

Pode ser visto na Figura 4.7 que a perda de calor tem maior efeito na
eficiéncia de gaseificacdo, em que diminui cerca de 3% para cada aumento de
5% na perda de calor. Isto ocorre porque a perda de calor elevada reduz a
temperatura do reactor, que em troca reduz a taxa de reaccgéao e a eficiéncia de
gaseificacdo. A Figura 4.7 indica que a perda de calor de 10% resulta numa
eficiéncia de gaseificacdo de aproximadamente 68%. Embora a diminuicdo da
eficiéncia de gaseificacdo seja consideravel para qualquer aumento na perda
de calor, reduzir as perdas de calor do gaseificador pode ser muito benéfico em
termos de eficiéncia de gaseificagcéo e tal pode ser alcancado por isolar o corpo
do gaseificador.

4.3 ESTUDO DO MODELO HETEROGENEO 1

De acordo com o que foi exposto no capitulo 2 deste trabalho, o estudo

a variacao da quantidade de carbono ndo convertido nos produtos da reaccéo
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foi feito ndo calculando essa quantidade de carbono mas impondo valores,
usando um modelo semelhante ao usado até aqui — Modelo heterogéneo 1.
Segundo Puig-Arnavat et.al. (2010) os sistemas co-correntes ndo tém grande
quantidade de carbono ndo convertido. Logo, as percentagens de carbono
convertido adoptadas neste trabalho (90%, 92,5%, 95%, 97,5% e 100%) foram
até 10% de carbono nédo convertido. A percentagem de carbono convertido foi

calculada através da expressao [A.12] no apéndice A.

4.3.1 PERCENTAGEM DE CARBONO CONVERTIDO COM E SEM PERDAS
DE CALOR

Os efeitos da percentagem de carbono convertido foram estudados
sobre a composicdo do gas para uma razdo de equivaléncia e teor de
humidade fixas (=2,14 e h=15,48), como mostrado na Figura 4.8, e também
sobre o poder calorifico inferior do gas e a eficiéncia de gaseificacdo (Figura

4.9) variando a raz&o de equivaléncia e o teor de humidade.
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Figura 4.8 — Influéncia da percentagem de carbono convertido sobre a composi¢ao do
gas de sintese e temperatura de gaseificacdo a) sem perdas de calor; b)
com 10% de perdas de calor.

Observa-se na Figura 4.8 que enquanto o carbono nao for totalmente

convertido nos produtos (até 100% de carbono convertido) as fracgcbes molares
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de CO, CO,, CH4 e H, aumentam, enquanto o N, diminui. A temperatura de
gaseificagdo também diminui com a diminui¢cdo da quantidade de carbono néo
convertido.

Pode ser visto na Figura 4.8 (b) que os resultados previstos pelo modelo
heterogéneo 1 para 97,6% de carbono convertido nos produtos, 10% de perdas
de calor e razdo de equivaléncia 2,14 sdo proximos dos dados experimentais
de Santos (2011). Para estas condi¢des verifica-se que a fracgcdo molar de CHy4
(1,3 %) aproxima-se do valor experimental de Santos (2011) — Tabela 3.6 —
(1,35% de CH,). Por outro lado na Figura 4.8 (a) para 95% de carbono
convertido nos produtos, 0% de perdas de calor e a mesma razdo de
equivaléncia verifica-se que os resultados previstos para CH, (0,07 %) sé&o
subestimados em relacdo ao de Santos (2011) afastando-se com um desvio
relativo de aproximadamente 95%. No entanto, as fraccoes molares de CO e
H, aproximam-se mais dos resultados experimentais de Santos (2011), Tabela
3.6.

Ambos os graficos, sem e com perdas de calor, sdo similares em termos
de variacdo das fraccdes molares dos produtos gasosos e de carbono sdélido,
salva excepcdo da temperatura que no gréafico 4.8 (b) é ligeiramente inferior,
dado que h& 10% de perdas de calor. A temperatura de reaccéo a qual todo o
carbono é totalmente convertido designa-se como temperatura de reaccéo
critica. Aqui termodinamicamente a temperatura de reaccao prevista critica, a
qual todo o carbono converte-se em gas, é aproximadamente 1090 K - Figura
4.8(a). Observa-se na Figura 4.8 que a medida que aumenta a conversao de

carbono a temperatura diminui.

4.3.2 PODER CALORIFICO E EFICIENCIA DE GASEIFICACAO VARIANDO A
HUMIDADE

Através da Figura 4.9b) verifica-se que as maiores eficiéncias do gas frio
sdo obtidas no ponto de condicdo onde todo o carbono é convertido
(CC=100%), para todas as humidades analisadas. O mesmo se verifica para o

poder calorifico inferior do gas (Figura 4.9a).
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Figura 4.9 — Influéncia da percentagem de carbono convertido (CC) sobre a) poder calorifico
inferior do gés de sintese; b) eficiéncia do gas frio para diferentes teores de
humidade e ¢=2,14.

A Figura 4.9 (b) mostra-nos que as maiores eficiéncias (cerca de 80%)
situam-se para intervalos de baixos teores de humidade (h=10%) e 100% de
conversdo de carbono nos produtos da reaccédo. A Figura 4.9 (a) mostra-nos
tendéncias similares para o poder calorifico do gas produzido com 3,42
MJ/Nm? para h=10% e 100% de convers&o de carbono. Os menores valores de

temperatura sao obtidos para 100% de conversao de carbono.

4.3.3 PODER CALORIFICO E EFICIENCIA DO GAS FRIO VARIANDO A
RAZAO DE EQUIVALENCIA

A Figura 4.10 mostra os efeitos da percentagem de carbono convertido
sobre o poder calorifico inferior e a eficiéncia de gaseificacdo variando a razéo
de equivaléncia. Analisando a Figura 4.10, verifica-se que a medida que a
razdo de equivaléncia aumenta, a eficiéncia do gas frio e o poder calorifico do
gas aumentam e obtém-se 0s maiores valores dos mesmos para 100% de
carbono convertido, ou seja, na condicdo em que todo o carbono é totalmente

convertido.
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Figura 4.10 — Influéncia da percentagem de carbono convertido (CC) sobre a) o poder
calorifico inferior do gés; b) eficiéncia do gas frio para diferentes razées
de equivaléncia e ¢=2,14.

As percentagens maximas de CO,, H, e CH,4 para h=15,48% e 100% de
carbono convertido situam-se para maiores intervalos de razdo de equivaléncia
enquanto que as percentagens de CO e N, situam-se para razdes de
equivaléncia inferiores resultando globalmente num poder calorifico inferior e
eficiéncia de gaseificagdo crescentes para maiores razdes de equivaléncia. A
eficiéncia maxima pode ser relacionada com a temperatura de gaseificacdo e a
conversdo de carbono. Para razdes de equivaléncia crescente a conversao de
carbono em gas € acelerada, o que aumenta a eficiéncia. Para valores
menores de razdo de equivaléncia a quantidade de oxigénio é insuficiente para
o processo de gaseificagdo ocorrendo praticamente pirdlise e

consequentemente o carbono ndo é convertido em gases.

4.4- ESTUDO DO MODELO HETEROGENEO 2

No modelo heterogéneo 1, decidiu-se considerar a quantidade de carbono
nao convertido, uma vez que na operacao real dos gaseificadores existe
carbono nos produtos da reaccdo. Primeiro, foi imposta a quantidade de
carbono ndo convertido (modelo heterogéneo 1) e em seguida alterou-se o
modelo para que fosse calculada essa quantidade de carbono n&do convertido

(modelo heterogéneo 2). Para isso, foi necessério incluir mais uma equacao no
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modelo, ja& que se desconhecia a quantidade de carbono ndo convertido, tal
como discutido no capitulo 2 deste trabalho. Quando se fez correr o modelo
heterogéneo 2 apenas se obtinha percentagem de carbono n&o convertido
positiva nos produtos para ¢>3,1 e h=15,48%, pois antes deste valor de razao
de equivaléncia obtinham-se percentagens negativas, o que nao é realistico.
Por essa razdo nos resultados que se apresentam nesta seccdo para ¢<3,1 e
h=15,48% utiliza-se o0 modelo heterogéneo 1 e para ¢>3,1 e h=15,48% utiliza-
se 0 modelo heterogéneo 2. Para outros teores de humidade os valores de
razdo de equivaléncia serdo diferentes. Posteriormente sera feito o estudo de
sensibilidade dos resultados para a variacdo de razédo de equivaléncia e teores
de humidade.

4.4.1 PERCENTAGEM DE CARBONO CONVERTIDO E NAO CONVERTIDO

Neste estudo foi estudada a influéncia da percentagem de carbono
totalmente convertido e ndo convertido sobre a composi¢cédo do gas de sintese
e temperatura de reaccédo para ¢=3,1 variando a humidade, como mostra a
Figura 4.11.
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Figura 4.11 - Efeito da percentagem de carbono convertido (Equilibrio heterogéneo 1)
e nao convertido (Equilibrio heterogéneo 2) sobre a composicdo do gés

de sintese e temperatura de reaccédo para diferentes teores de humidade.
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Na Figura 4.11, os resultados mostram que com o aumento do teor de
humidade na biomassa, as percentagens de CO e H, nos produtos da reaccéo
diminuem, enquanto que as percentagens de CO,, CH,; e N, aumentam. Tal foi
visto no estudo de sensibilidade a variacdo da humidade sobre a composicéo
de gas de sintese (modelo homogéneo) considerando carbono totalmente
convertido. A redugéo do teor de H, com o aumento do teor de humidade na
biomassa segundo Altafini et al. (2003) é atribuida a maior massa de vapor de
agua no gas de sintese. Isto é observado a partir da composicdo de gas
sintese em base humida, o que significa que o vapor de agua gerado pela
secagem inicial da biomassa molhada pode reagir com C(s) (ou CO)
produzindo CO e H, (equacgédo 46). No entanto, o H, é oxidado com uma maior

taxa de reaccao do que o de decomposic¢ao do H,O com C(s) (ou CO).

O efeito da humidade sobre a temperatura de saida do gas também foi
ilustrado na Figura 4.11. As previsdes mostram que com 0 aumento de teor de
humidade, a temperatura de reaccao tende a diminuir (modelo heterogéneo 1).
No entanto, no modelo heterogéneo 2 observa-se que entre 10-15% de
humidade a temperatura de reaccao diminui voltando a aumentar entre 15-
20%. Para 20% de humidade o carbono € totalmente convertido, a partir do
gual o modelo de equilibrio heterogéneo 2 prevé um valor negativo de carbono,

sendo este valor negativo forcado a zero utilizando o modelo heterogéneo 1.

Neste estudo de variacdo de carbono n&do convertido nos produtos,
verificou-se que para ¢=2,2 e os valores analisados de teor de humidade
(10%<h<40%) o carbono € totalmente convertido. Isto esta de acordo com o
que foi dito anteriormente em relacdo a ¢=2,2, ou seja, cujo valor de razéo de
equivaléncia foi considerado ideal para condicGes Optimas de funcionamento
do gaseificador, representando por isso 0 ponto de maxima eficiéncia do

processo.

4.4.2 PODER CALORIFICO E EFICIENCIA DE GASEIFICACAO VARIANDO A
HUMIDADE

Na Figura 4.12, o poder calorifico do gas de sintese e a eficiéncia de
gaseificagdo sdo representados em funcédo do teor de humidade. A tendéncia

para o poder calorifico do gas mostra uma melhoria com o aumento do teor de
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humidade de 0-15,48%, com um valor maximo de 4,89 MJ/Nm?® a 15,48% de
humidade, a partir dai, ele comeca a diminuir com aumento do teor de
humidade. A eficiéncia de gaseificacdo também mostra tendéncias similares.
Deve-se notar que a eficiéncia de gaseificacdo mostra um pico proximo de 0,90

com 15,48% de teor de humidade quando todo o carbono € convertido.

== PCl —@— Eficiéncia
< Todo o carbono é convertido
EqU|I|br|<’) <&——> Equilibrio
heterogéneo 2 .
heterogéneo 1
6 0,90
—_ - 089 T
o
£° - 088 I
= - 087 @
s 4 e | =
2 ®=3,1 S 086
2 3 085 @
8 - 08 ©
o 2 8
[*] \ 0,83 g
T <«
5 1 082 g
- 081 &
0 T 0,80
10 20 30 40
Humidade [%]

Figura 4.12 - Efeito de quantidade de carbono totalmente convertido (Equilibrio
heterogéneo 1) e ndo convertido (Equilibrio heterogéneo 2) sobre o poder

calorifico inferior do gas de sintese e eficiéncia de gaseificacao.

O pico do poder calorifico inferior poderia ocorrer antes do ponto de
condicdo de conversdo de todo o carbono ja que a acentuada queda da
percentagem de CO pode ser observada além dos 10% de humidade, no
entanto a percentagem de CH, aumenta, resultando numa ligeira diminuicdo no
poder calorifico do gas. Para 15,48% de humidade o pico de eficiéncia de
gaseificacdo € bastante Obvio, jA que a quantidade de gas aumenta (10-
15,48%) a medida que mais carbono é convertido nos produtos gasosos (0,83-
0 kmol/kmol de combustivel) sendo a principal causa do aumento da eficiéncia
gaseificagdo. A diminuicdo da temperatura de gaseificagéo deve-se ao facto de
a mesma ser necessaria para evaporar a agua da biomassa como tambéem

para a conversao total de carbono em gas, dado que a reac¢des de reducao de
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carbono, equacdes 46 e 47, sdo endotérmicas. Os efeitos sobre a temperatura

de gaseificagédo foram representados na Figura 4.13.

Os efeitos do carbono nao convertido nos produtos no gaseificador
modelado com o modelo heterogéneo 2 foram investigados sobre a
composicao de gas de sintese, temperatura de reaccao, poder calorifico do gas
e eficiéncia de gaseificacdo variando a razdo de equivaléncia, como mostrado
nas Figuras 4.13-4.15.

Modelo Heterogéneo 1 Modelo Heterogéneo 2

<>
70 h=15,48% 20 o 02
= 0 | ‘E.
_. 60 - . 910 2 _a—co
S - 900 1§,
= \ ‘F@T&sgo § —AH2
g 40 \ - 830 o c
—=CH4
S 30 - 870 g
3 % o 0§ e
B 850 8
10 - 840 E —@=S02
[t
B e = — 830 c
16 1,8 2 22 24 26 28 3 32
—T

Razdo de equivaléncia

Figura 4.13 - Efeito de quantidade de carbono totalmente convertido (Equilibrio
heterogéneo 1) e ndo convertido (Equilibrio heterogéneo 2) sobre a
composicao do gas de sintese e a temperatura de reaccao variando a
razéo de equivaléncia.

Na Figura 4.13, a composi¢cdo do gas de sintese foi representada em
funcdo da razdo de equivaléncia. A percentagem de CO diminui com o
aumento da raz&do de equivaléncia, enquanto que as percentagens de CO; e
CH4 aumentam com o aumento da razéo de equivaléncia tanto para o modelo
heterogéneo 1 como para o modelo heterogéneo 2. A percentagem de H
aumenta até 19,25%, com ¢=2,33 e a partir deste ponto mantém-se quase
constante.
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O aumento da razdo de equivaléncia determina uma maior oxidacao
tanto de C(s) como de CO a CO; e, portanto, o teor de CO, no gas combustivel
sobe até aproximadamente 17% com 0,74% de carbono nao convertido. Uma
diminuicdo da temperatura de reac¢ao leva a um menor consumo de carbono e

menor producdo de mondéxido de carbono e hidrogénio nos produtos gasosos.

4.4.3 PODER CALORIFICO E EFICIENCIA DE GASEIFICACAO VARIANDO A
RAZAO DE EQUIVALENCIA

Na Figura 4.14, as previsbes do poder calorifico inferior do gas, para
diferentes teores de humidade (10% e 15,48%) sédo dadas. Vé-se que o poder
calorifico do gés final aumenta com o aumento da razdo de equivaléncia e 10%
de humidade até 4,85 MJ/Nm? e diminui com o aumento da mesma e 15,48%
de humidade até 4,86 MJ/Nm?.

Modelo Modelo
Heterogéneo 1 < Heterogéneo 2
6
@ —
S 5
>
s 4
° /
£ 3
ﬁ 5 —&—h=10%
S
S 1 —8—h=15,48%
a.

0 T T T T T 1
2 22 24 26 28 3 32

Razdo de Equivaléncia

Figura 4.14 - Efeito do carbono convertido (modelo heterogéneo 1) e carbono nao
convertido (modelo heterogéneo 2) nos produtos sobre o poder

calorifico do inferior do gés de sintese variando a razao de equivaléncia.

A Figura 4.15 ilustra a eficiéncia do gas frio para diferentes niveis de
humidade na biomassa (10% e 15,48%) variando a razdo de equivaléncia.
Segundo as previsdes, para 10% de humidade a eficiéncia de gaseificacdo
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aumenta até 0,87 kJ/kJ e para 15,48% de humidade a eficiéncia diminui até
0,89 kJ/kJ. Note-se que a condicao de conversao total de carbono é alcancada
aproximadamente de ¢=3,1% para os dois teores de humidade representados
na figura sendo o maior valor de eficiéncia para o maior valor de teor de

humidade.

——h=10% —&—15,48%

1,4

Modelo Modelo

1,2 1 S Heterogéneo 2
T8 <
1
0’8 —Q

0,6
0,4
0,2
0 T T T T T !

2 22 24 26 28 3 3,2

Eficiéncia do gas frio [kJ/kJ]

Razdo de Equivaléncia

Figura 4.15 - Efeito do carbono convertido (modelo heterogéneo 1) e carbono nao
convertido (modelo heterogéneo 2) nos produtos sobre a eficiéncia do

frio.

Por fim, comparando as fraccdes molares de gas util (CO, Hy e CHy)
previstas pelos trés modelos implementados (modelo homogéneo e modelos
heterogéneos 1 e 2) neste trabalho com os resultados experimentais de Santos
(2011) para 15,48% de humidade, ¢=3,16 e ndo considerando perdas de calor

no gaseificador verifica-se que:

- O modelo que mais se aproximou dos resultados experimentais de Santos
(2011) para estas condicdes de operacéao foi o modelo heterogéneo 1 com 90%
de carbono convertido e uma média dos desvios relativos de 32,1%. Este
modelo para o H, e o CH4 conseguiu uma melhor previsdo em relacdo aos
resultados obtidos experimentalmente por Santos (2011) com um desvio
relativo de 46,9% e 21,8%, respectivamente. Em contrapartida, para a fraccao
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molar de CO foi 0 modelo que se distanciou mais com um desvio relativo de
27,6%;

- Os desvios relativos das fracgbes molares de CO, H,; e CH4 previstas pelo
modelo heterogéneo 2 (carbono ndo convertido nos produtos) sdo da mesma
ordem dos obtidos com o modelo homogéneo (carbono totalmente convertido)
em relacdo aos dados experimentais de Santos (2011), ou seja,
aproximadamente 150% e 170%, respectivamente. Portanto, globalmente os
resultados do modelo heterogéneo 2 com 99,66% de carbono convertido
aproximam-se mais dos resultados experimentais de Santos (2011). Nestes
dois modelos as fraccdes molares previstas de CO sdo mais proximas das de
Santos (2011) que o modelo heterogéneo 1, sendo os desvios relativos do
modelo homogéneo e heterogéneo 2 de 11,7% e 12,3%, respectivamente. No
entanto, verifica-se que para H, e CH,; afastam-se muito dos resultados

experimentais de Santos (2011).

- Em termos de eficiéncias maximas de gaseificacdo os maiores valores foram
obtidos para o modelo heterogéneo 2 (89%) e o menor para o modelo
heterogéneo 1 (48%).
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CAPITULO 5

CONCLUSOES E SUGESTOES

O presente capitulo pretende resumir as principais consideracdes
veiculadas e desenvolvidas ao longo do estudo, no que concerne aos modelos

homogéneo, heterogéneos 1 e 2 implementados neste trabalho.

5.1 CONCLUSOES

O desenvolvimento de modelos que representem um sistema de
gaseificacdo de biomassa € importante para a previsdo do desempenho do
sistema a partir de diferentes condicbes de operacdo. Sabendo que o
equipamento industrial ndo opera em condi¢des de estado estacionario, dado
que algum grau de flutuacdo das variaveis ocorre em funcdo do tempo
(temperatura, concentracao ou velocidade), ainda assim considerou-se para 0s
modelos implementados neste trabalho o estado estacionario. No entanto,
apesar de ndo terem sido considerados os detalhes do fendmeno que ocorrem
dentro do gaseificador, os modelos considerados em estado estacionario
forneceram resultados com razoavel precisdo. Além disso, os mesmos modelos
por serem OD permitem a simulacdo de gaseificadores sem grande esforgo
computacional, apresentando resultados compativeis com os dados previstos e

experimentais de literatura.

Neste estudo foram propostos trés modelos de equilibrio termoquimico
para estudar um gaseificador de pequena escala, co-corrente, de leito fixo na
gaseificagdo carogo de agai. Os trés modelos de equilibrio implementados
(modelo homogéneo, modelos heterogéneos 1 e 2) conseguiram prever com
alguma precisédo a composicao do gas produzido, a temperatura de reacc¢ao, o
poder calorifico do gas de sintese, a eficiéncia de gaseificacdo, e a conversao

carbono nos produtos da reacc¢do, conhecendo a razéo de equivaléncia, o teor
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de humidade, a pressdo e a temperatura inicial dos reagentes. Os modelos

também consideram o calor perdido no sistema.

Um modelo de equilibrio estequiométrico foi proposto para constituir o
modelo homogéneo. Neste modelo, considerou-se que o carbono sdlido da
biomassa € totalmente convertido. A abordagem estequiométrica restringe os

fendbmenos do sistema estudado a somente duas equacdes de equilibrio.

Para os modelos heterogéneos, um modelo de equilibrio estequiométrico
também foi proposto. Neste caso, 0s sistemas estudados consideram o
carbono ndo convertido nos produtos. No modelo heterogéneo 1 sdo impostos
valores de quantidade de carbono ndo convertido por mole de combustivel,
tendo sido consideradas as mesmas equacdes de equilibrio do modelo
homogéneo. No modelo heterogéneo 2 foi calculada a quantidade de carbono
ndo convertido por mole de combustivel, tendo sido consideradas outras trés

equacdes de equilibrio.

Para estes modelos de equilibrio quimico foram desenvolvidos balancos
de massa e de energia e validado o modelo homogéneo. As simulacdes
numericas conseguiram estimar a influéncia da razdo de equivaléncia e o teor
de humidade sobre a composicdo do gas de sintese resultante. As
composicbes de gas de sintese obtidas para a simulacdo de diversas
condi¢cBes operacionais sdo comparadas com os resultados dos outros autores
na literatura. Deste modo, desenvolveu-se uma ferramenta validada, em que as
composicdes de gas de sintese sdo comparadas com o0s outros resultados
simulados ou experimentais, importante para a optimizacdo de diversos
parametros do processo de optimizacdo. O modelo foi validado com os
resultados numéricos e experimentais de Jayah et al. (2003) e os resultados
previstos por Melgar et al. (2007) e por Rodrigues (2008), a partir da
gaseificacdo de seringueira (validacdo 1); também foram validados com os
resultados simulados por Tinaut et al. (2010) na gaseificacdo de casca de
pinheiro (validacdo 2); e por fim, foram validados com os resultados
experimentais de Santos (2011) - validagc&o 3. De um modo geral, os resultados
obtidos através deste tipo de modelo de equilibrio homogéneo mostraram uma

boa concordancia com os outros resultados simulados e experimentais da

Pagina

97



literatura. Na validacdo 1, o modelo 1D de Jayah et al. (2003) € o que mostra
melhor precisdo em relacdo aos modelos OD. A maior diferenga entre o
presente modelo e os modelos em discussao foram nos valores de metano e
de hidrogénio, em que CH, € subestimado e H, sobrestimado por este modelo.
Na validacao 2, os resultados obtidos neste trabalho tiveram boa concordancia
com os previstos por Tinaut et al. (2010). Porém, verificou-se que 0s maiores
valores dos desvios relativos foram para o teor de metano, CH,, com um
maximo de 4% (para h=20% e ¢=3). Por dltimo na validacdo 3 os resultados
previstos em geral concordam com os dados experimentais, excepto para o
caso de CH,;. Para uma razdo de equivaléncia 2,14 os valores das
percentagens de CO e H, previstas por este modelo aproximam-se mais dos
valores experimentais de Santos (2011). Em contrapartida, para CO, H, e CH4
0os valores previstos aproximam-se mais dos resultados experimentais de
Santos (2011) quando ¢ =2,33.

Os efeitos da razdo de equivaléncia, do teor de humidade sobre a
composicdo de gas de sintese, temperatura de gaseificacdo, poder calorifico
inferior do gas de sintese, eficiéncia de gaseificacdo e conversdo de carbono
foram avaliados. Os resultados das simulagbes deste trabalho podem ser

resumidos como se segue:

- No modelo homogéneo o estudo de sensibilidade a variacdo de razdo de
equivaléncia mostrou que as concentracdes de CO e H, sdo maximas perto de
uma razao de equivaléncia aproximadamente de 2,2 e 0 metano aumenta a
medida que aumenta a razao de equivaléncia. Quanto a variacdo de teor de
humidade ndo considerando as elevadas percentagens de CH4 para elevadas
razBes de equivaléncia e a partir dos resultados experimentais e numéricos
considerou-se que o melhor valor de razéo de equivaléncia é aproximadamente
2,2. A reducgéao dos gases CO e H; resultam na reducéo significativa do poder
calorifico inferior do gas sintese. Verificou-se no estudo de sensibilidade a
variagcdo das perdas de calor que estas tiveram maior efeito na eficiéncia de
gaseificagdo, em que diminui cerca de 3% para cada aumento de 5% na perda

de calor.
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- No estudo da variacdo de carbono imposto nos produtos da reaccdo, no
modelo heterogéneo 1, pode ser visto que os resultados previstos de CH,4 para
uma razao de equivaléncia de 2,14, 10% de perdas de calor do gaseificador
para o exterior e 97,6% de carbono convertido nos produtos sao proximos dos
dados experimentais de Santos (2011). As percentagens maximas de CO,, H;
e CH,4 para um teor de humidade fixo e 100% de carbono convertido situam-se
para maiores intervalos de razdo de equivaléncia enquanto que as

percentagens de CO e N; situam-se para razdes de equivaléncia inferiores.

- No modelo heterogéneo 2, o estudo da conversao de carbono mostrou que se
obtém carbono n&o convertido nos produtos para ¢>3,1 e h=15,48%. Neste
estudo verificou-se que para ¢=2,2 e teores de humidade 10%<h<40% o
carbono é totalmente convertido. Para 15,48% de humidade, ¢=3,16 e nao
considerando perdas de calor no gaseificador verificou-se que os resultados do
modelo heterogéneo 2 com 99,66% de carbono convertido em relacdo a
fraccdo molar de CO aproximavam-se mais dos resultados experimentais de
Santos (2011) e afastando-se para as frac¢cdes molares de H, e CHa.

5.2 SUGESTOES DE TRABALHO FUTURO

Como sugestbes de trabalho futuro poder-se-do indicar algumas

relacionadas com este trabalho, que sdo as seguintes:

-Previsdo de um maior nimero de componentes quimicos, 0 que torna o

modelo mais complexo pelo maior nimero de reacc¢des quimicas envolvidas;
- Estudo do sistema de gaseificacdo com agai misturado com p6 dolomita;
- Estudo do sistema de gaseificacdo de acai com injec¢édo de vapor;

-Implementacéo de um modelo cinético para modelar sistemas de gaseificacao.
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APENDICE A

CALCULOS AUXILIARES

Nesta seccdo serdo apresentados valores tabelados e calculos
auxiliares de alguns parametros e variaveis necessarios para a implementacéo

do modelo.

A.1 CALOR ESPECIFICO

Para conhecer as propriedades termodinamicas serdo utilizadas as
constantes descritas por Burcat e Ruscic, (2005 apud Itai, 2011). A capacidade
calon’fica,fp, de cada componente em funcao da temperatura pode ser definida
através dessas constantes numa equacdo polinomial de quarta ordem, como

se mostra:

L= ¢+ 6T + T2 + 04T + 5T [A.1]

Onde os componentes sdo H,O, CO,;, CO, CH4 SO, H; O, N, e as
constantes presentes no polindmio para cada componente c;, Cz, C3, C4, Cs, Cs €
c;tabela [A.1].

A entalpia e a entropia sdo definidas, respectivamente, da seguinte

forma:

FlT CzT C3T2 C4_T3 C5T4 C6

- _ — A. 2

i L T I [4.2]

ST _ T + T+C3T2+C4T3+CST4+ A.3

g = aln Cy > 3 2 Cy [A. 3]
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Tabela [A.1] — Capacidade calorifica dos componentes envolvidos no estado de gas

ideal para as equacdes [A.1, A.2 e A.3] para To a 298 K.

Componente c; 10°, 10°c; 10°c, 10™7cs 10%cs c5

CO, 2,276 9,922 -1,041 6,867 -2,117 4,837 10,188
CoO 3,262 1512 -0,388 5582 -2,475 -1,431 4,849
CH, 0,779 17476 -2,783 30,497 -12,239 -0,983 13,722
H,O 3,387 3475 0,635 6,969 -2,506 -3,021 2,590
SO, 2911 8,103 0,691 3,333 -0,878 -3,688 11,117
H; 3,298 0825 -0,081 -0,094 0,413 -0,101  -3,294
(o)) 3,213 1,127 -0,057 1,314 -0,877 -0,101 6,035
N, 3,299 1,408 -0,396 5,642 -2,445 -0,102 3,950

FONTE: Burcat e Ruscic (2005 apud Itai, 2011).

A.2 BALANCO DE ENERGIA

Resolvendo a equacao [24] para o balanco de energia obtém-se para a
entalpia dos reagentes e dos produtos as seguintes expressoes,

respectivamente:

T; _
he =hlys + athZ(, + B (hEOZ + f Cp.0, dT) +

To

- TL —
+3,768 (hfy, + [ Con,dT) [A.4]

[A.5]

Resultando na seguinte equacao:
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T; _ T;
Ry o+ athzo +B <h202 + f Co.0, dT> +3,76f8 (thz + f Con, dT>
To To

— Tp _ _ Tp _ —
=a (thOZ + f CP,COZ dT) +a2 (hgco + L Cp,COdT> + as (thZ

To 0

Tp B _ Tp _ _ Tp _
+ f Cp,HZdT> + ay <h2H20 + f cp,HZOdT> + as <hgm4 + f Cp,CH4dT>

To Ty To

_ Ty _ _ Ty _
+ Ag <th2 + L CP,NZ dT) + ay <h?]502 + J;' CP,SOZ dT>

0 0
- Qperdas [A- 6'1]
O balanco de energia para o modelo heterogéneo com carbono néo
convertido é dado por:

TL' _ Ti
Ry s + athzo + B (hEOZ + j Cp.0, dT) + 3,768 <h2N2 + f Con, dT)
TO TO

_ Tp _ _ Tp _ _ Tp _
aq (thOZ + J’; Cp,COZ dT) +a2 <th0 + f Cp,CO dT> + as <h?,H2 + L Cp.Hz dT)

0 To 0

_ T, _ _ T, _ _ T, _
Ay <h2H20 + L Cp,HzOdT> + as (thH‘l- + f Cp,CH4,dT> + Ag (thZ + L Cp,deT)

To 0

_ OTp _ _ Ty _
ay (hESOZ + L Cp,SOZ dT) + ag (hP,C + L Cch>

0 0

- Qperdas [A. 6.2]

=

+

—+

Para o carbono sélido consultar os valores na tabela [A.3].

A.3 MASSA DE AGUA E MASSA DE GAS

A massa da agua na equacdo [33] pode ser calculada a partir da

reaccdo da equacdo [7], da seguinte forma:
Myz0 = % X Mu20 [4.7]

em que o numero de moles de agua é dado pela razéo entre a fraccao

massica de hidrogénio, H, e a massa molecular de hidrogénio, My ou seja:

H
Y= [A. 8]

Escrevendo a expressdo para a massa de gas produzido a partir da

equacao geral [1], vem que:
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mgés = aq XMCOZ + a, XMCO + aj XMHZ + ay XMHZO + as XMCH4- + ag XMNZ

+ a; X MSOZ [A 9]

A.4 ENTALPIA DA BIOMASSA E PODER CALORIFICO DA
BIOMASSA

A entalpia de formacdo da biomassa seca é dada a partir da reacgéo
estequiométrica da biomassa (equacao [7]) da seguinte forma:
Reps = PCSy My o + x R, + 2R + vh? [A.10]
f,b,S b,S b,S f,CO 2 2 f,Hz O_l f,SO 2

Os valores das entalpias de formacdo dos produtos estdo na tabela
[A.2].

Para a biomassa seca, mps, substituindo as equagdes [A.7] e [A.8] na

equacao [28] tem-se que:

PClys = PCSpys = Ahyap 5120 H [A.11]

onde H a fraccdo massica de hidrogénio (base seca) na biomassa (andlise
elementar) e Ah,,, € variacdo de entalpia de vaporizag&o quando 1 kg de agua

se evapora sobre pressdo constante (101,325 kPa), o sistema absorve calor
2258 kJ.

Tabela [A.2] — Entalpias de formagéo a 25°C (kJ/kmol) (Turns, 2000).

Espécies quimicas Formula Fase }_18298 (kJ /kmol)
Agua H,0 g - 241 845
Agua H,O I - 285 855
Di6xido de carbono CoO, g - 393 546
Monoxido de carbono CO g - 110541
Metano CH, g - 74 831
Monéxido de azoto NO g 90 297
Di6xido de enxofre SO, g -296 842
Hidrogénio H., g 0
Oxigénio 0O, g 0
Azoto N, g 0
Pagina

103



A.5 ENERGIA LIVRE DE GIBBS E ENTROPIA ABSOLUTA DO
CARBONO

Os valores de entalpia e entropia especifica e energia livre de Gibbs de

carbono soélido constam na seguinte tabela.

Tabela [A.3] — Entropia absoluta e energia livre de Gibbs de formacédo do carbono a

25°C e 1 atm.
E’EC S7qo g?
Substancia (kJkmol) (kJkmol K) (k] /kmol K)
C(s) 0 5,740 0

A.6 PERCENTAGEM DE CONVERSAO DE CARBONO NOS
PRODUTOS DA REACCAO

A percentagem de carbono convertido nos produtos da reacgao, no

modelo heterogéneo 1, € calculada através da seguinte férmula:
asg
%CC =[1- 7] x 100 [A.12]

Onde,
ag = Quantidade de carbono nos produtos da reaccéao;

x = Coeficiente de carbono no combustivel (C, H,0,N,,S,,)
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APENDICE B

METODOS NUMERICOS

As equacdes nao lineares ndo podem ser resolvidas analiticamente,
salvo casos particulares. Os métodos iterativos, partem de uma estimativa

inicial do valor da raiz e procedem por aproximagdes sucessivas.

B.1 METODO NEWTON-RAPHSON

O método de Newton-Raphson, baseia-se directamente no
desenvolvimento em série de Taylor da funcdo em torno de um ponto nas

proximidades de uma raiz:

flir) = fO) + f () (xipr — x7) [B.1]

Impondo a condicdo f(xi+1)= 0 , e desprezando os termos de ordem
superior a primeira, obtém-se:
f(x)
Xig1 = Xj — =~ [B. 2]
1 ()
A expressao anterior pode entdo ser utilizada de forma recursiva para, a
partir de uma estimativa inicial do valor da raiz, obter aproximacdes

sucessivamente melhores do seu valor.

Contrariamente ao método da bisseccdo, ndo existe a garantia de
convergéncia do método de Newton-Raphson. Quando h&a convergéncia esta é
bastante rapida (quadrética). Existem diferentes metodologias para fazer um

controle da convergéncia de um método iterativo.

Outro critério € o de estabelecer qual a condicdo de paragem. As
condi¢cdes mais comuns baseiam-se no valor do erro absoluto (avaliado como o
valor absoluto da correccao introduzida pela ultima iteracédo) do erro relativo (a

razdo entre o erro absoluto e o valor da solugdo) e do niumero de iteracdes.
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Este ultimo critério utiliza-se em simultdaneo com um dos anteriores e destina-se
unicamente a impedir a continuagao indefinida da iteracdo em caso de néo

convergéncia.

B.2 SOLUCAO DE SISTEMAS DE EQUACOES NAO LINEARES

Considerando o sistema de equagdes néo lineares:

|(f1(X1,X2, e, X n) =0
{fz(XI,XZ,...., n) =0 [B3]
|
\

f,(X1,X2, ey Xp) =0

De forma iterativa, se (x; +Ax;) € uma nova aproximacao para X; teriamos
a convergéncia obtida quando Ax; —0, ou seja, quando|Ax;| < €, onde € é a
tolerancia, ou precisdo desejada; neste caso (X +Ax) Vi,i=1,...,Nseriam
raizes de cada fi com preciséo ¢, ou seja, f;(x; + Ax;, ..., x, + Ax,) = 0,Vi,i =

1,...N. Assim, o sistema acima tomaria a seguinte forma:

(?).Aaq + -+ (afl)-Axn = —fi(x1, . %)

X4 dx,

(?).Am + -+ (afz)-Axn = —fo(x1, ) %)

X4 dx,
af, af;
(6_9671) Axy 4+ (ax:;) Ax, = —f,(x1, 00, X)) [B.4]
Ou usando notacao matricial: J.Y=B, onde J é a matriz Jacobiana, Y é o vector
solucdo (y; = Ax;) e B é o vector dos termos independentes (b; = —f;).
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0f1/0x1 .....0f1/0x, X1 —f1(x1, s X))

]: afz/axl afz/axn Y = xZ B = _fz(xl,...,xn) [BS]
0fn/0x1 .....0f, /0x, Xn — (X1, ey X0)
Sabendo que J.Y=B - Y =J71B e se W* = [w*, w,X, .., w,* 17, para um

vector W qualquer, for a aproximagao de W numa iteracéo de ordem k, entéo a

forma iterativa de Newton para sistemas de equacdes néo lineares seria:

XUAD = xk 4 yk [B. 6]
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