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1. Quando um cientista distinto e experiente diz que algo é possivel,
ele estd quase certamente correto. Quando um mesmo diz que algo é
impossivel, este estd muito provavelmente errado;

2. A tnica forma de se desvendar os limites do possivel é se aventu-
rando um pouco além deles, através do impossivel;

3. Qualquer tecnologia suficientemente avangada é indistinguivel da
mdgica.

(Trés leis de Clarke)
Arthur C. Clarke (1917-2008)
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Resumo

A indtstria calgadista gera uma significativa quantidade de residuos, sendo uma al-
ternativa para destino destes o tratamento térmico, que reduz o volume e estabiliza
componentes perigosos. Por conseguinte, isto vai ao encontro dos novos desafios na
busca de fontes de energias alternativas pelo fato da combustdo destes residuos ser
bastante convidativa em fungdo do seu alto poder calorifico. Este estudo est4 focado
na andlise de uma planta piloto para o processamento de residuos sélidos da industria
cal¢adista (biomassa) e posterior aproveitamento térmico na geragdo de energia elé-
trica. A planta é constituida basicamente de um sistema de gaseificagdo e combustado
combinadas e um sistema de controle de poluigdo do ar. O detalhamento do compor-
tamento do gaseificador é fundamental para a maximizagao da eficiéncia do processo,
sendo assim, abordado neste estudo. Para andlise do gaseificador, foi desenvolvida a
sua modelagem matematica. Entretanto, sabe-se da indisponibilidade, muitas vezes,
do maior ou menor detalhamento de dados experimentais (geometria do sistema, iden-
tificacdo de espécies intermedidrias, etc.) para a simulagdo numérica satisfatéria do
processo. Neste sentido, sdo apresentados neste trabalho, dois modelos matematicos:
um modelo rigoroso e um modelo simplificado, com diferentes abordagens e detalha-
mento de dados a serem informados. O modelo rigoroso considera a cinética quimica
e os fendmenos de transferéncia envolvidos; ja o modelo simplificado, limita-se a um
modelo de equilibrio quimico e termodindmico do sistema. Os modelos foram imple-
mentados no simulador de processos genéricos baseado em equagdes, EMSO. Depois
de validados com dados de literatura, os modelos foram aplicados para simula¢des de
condigdes reais de operacdo da planta e andlise de sensibilidade frente a parametros
de operagdo. Ambos modelos conseguiram representar razoavelmente bem o sistema
experimental, dentro das limita¢des de cada abordagem, o que foi possivel identificar
condigdes tedricos ideais para operagdo a fim de se conseguir a maxima eficiéncia da
planta

Palavras-chave: gaseificacao de biomassa, residuos de couro, modelagem e simula-
¢ao, EMSO
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Abstract

The footwear industries generate an expressive amount of solid wastes. So that the
thermal treatment technologies are an alternative destination to these wastes, once
their filled volume are reduced and dangerous components are stabilized. Conse-
quently, it can be related to new challenge on alternative energy resources due to
combustion of these wastes is attractive in reason of their high calorific value. This
study is focalized in the analysis of a pilot plant to process solid wastes (biomass)
of footwear industries and using of its thermal capacity to generate electrical energy.
The pilot unit is basically formed of one combined gasifier-combustor and one air
pollution control system. The analysis of gasifier operation is fundamental to improve
the process performance, so that evaluated here. To this task, the mathematical model-
ing of gasification system was developed. However it is well-known that practical data
(geometric measures, identification of intermediary compounds, etc.) are oftentimes
available on high or low detailed levels to satisfactory process simulation. In this sense,
two mathematical models are presented: one rigorous model and one simplified model
based on the level of details and input data. The rigorous model takes into account
the chemical kinetics and the involved transfer phenomena; on the other hand the
simplified model is limited to thermochemical equilibrium of the system. The models
were implemented in an equation-based simulator of generic processes, EMSO. After
validation with data from literature, the models were applied for simulation of actual
operating conditions of pilot plant and sensitivity analyses regarding to operating
parameters. Both models compare reasonably well with experimental system, inside
of limitations of each approach. This makes possible to predict the ideal operating
conditions in order to reach the maximum efficiency of the pilot plant.

Key-words: biomass gasification, tannery wastes, modeling and simulation, EMSO
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Capitulo 1

Introducao

No Estado do Rio Grande do Sul tem-se um montante anual de cerca de 120 mil
toneladas de residuos sélidos gerados pelo setor coureiro-calgadista que tem uma par-
ticipagdo bastante expressiva na economia do Estado. Isto faz com este se constitua no
setor industrial que mais gera residuos sélidos perigosos no Estado (GODINHO, [2006).
De acordo com a legislagao brasileiro estes residuos sélidos gerados sao classificados
como perigosos (Classe I, NBR 10.004) devido a presenca do cromo trivalente. Se-
gundo a qual, a prépria fonte geradora do residuo é responsavel pelo seu tratamento,
transporte e disposigao final. Como destino final para estes residuos, em 85% dos ca-
sos, sdo utilizadas centrais de residuos e aterros industriais (VIEIRA, 2004). Os passivos
ambientais, juntamente com a necessidade cada vez maior de dreas para ocupagdo
para estes aterros, tornam esta alternativa para destino final destes residuos limitada.
Para tanto, uma alternativa promissora é o tratamento térmico destes residuos (bio-
massa) que ainda viabiliza o posterior aproveitamento energético dos gases gerados
neste processo e da fragdo de cromo do residuo final (cinzas) potencial este ignorado

ao se simplesmente depositar os residuos em aterros.

Higman e van der Burgt (2003) definem biomassa como uma vasta extensado
de materiais, derivados recentes de organismos vivos, que se apresentam como com-
bustiveis ou matérias-primas. Esta defini¢do exclui claramente os tradicionais com-
bustiveis fdsseis, visto que, embora estes sejam derivados de organismos vivos, sdo
resultados de milhdes de anos de atividade até a sua forma corrente. A biomassa é

a fonte de energia mais antiga e seu uso foi quase totalmente dominante até meados
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do século XIX. Desde entdo, a participacdo da biomassa tem diminuido no suprimento
de energia no mundo todo, como decorréncia do crescente aumento na demanda total
de energia a partir de combustiveis fésseis e energia nuclear. De acordo com Gomez
(1996)), sdo quatro as razdes fundamentais que tornam atrativa a utilizagdo da biomassa
para fins energéticos: (1) Constitui uma riqueza natural prépria e renovével, com ele-
vada disponibilidade e relativa facilidade de uso; (2) Representa uma fonte renovavel e
segura de energia ndo sujeita as variagdes de precos e suprimento do mercado externo;
(3) O seu uso permite aos paises em desenvolvimento diminuir sua dependéncia ex-
terna de petréleo; (4) Do ponto de vista energético, é um combustivel substancialmente
limpo quando comparado com os combustiveis fésseis. Segundo |(Quaak et al.| (1999),
neste sentido, a biomassa tem um potencial tinico por causar um impacto ambiental
positivo. Isto é, em um projeto para producdo e uso sustentdvel de biomassa, o di6-

xido de carbono emitido pode ser absorvido pela formag¢do de biomassa nova.

Além disto, a utilizagdo de residuos de couro para a geragdo de energia é bas-
tante atraente em decorréncia do seu poder calorifico (cerca de 20 mil kJ/kg), sendo
superior ao do préprio carvdo gatcho (cerca de 14 mil kJ/kg) (GODINHO, 2006). E
como vantagens intrinsecas, cabem-se ressaltar a estabilizacdo da fracdo de cromo no-
civa ao meio ambiente e a substancial reducao do seu volume final. Na década de 1980,
Muralidhara et al. (1982) j4 estimavam que as perdas com o ndo aproveitamento deste
potencial energético em escala mundial naquele periodo ficava em torno de 633 mil GJ

sem falar das 8,2 mil toneladas anuais de cromo ndo aproveitados.

Com esta finalidade, desde agosto de 2003 passou-se a operar uma planta pi-
loto para tratamento térmico de residuos de couro utilizando-se a tecnologia de ga-
seificagdo e combustdo combinadas. O projeto e a construgdo foi uma parceria en-
tre o Laboratério de Processamento de Residuos (LPR/UFRGS), 6rgdos de fomento
(FAPERGS, CNPq) e empresas privadas (FUNDACOURO, PRESERVAR, LUFTECH).
A etapa de gaseificacdo anterior a combustdo contempla a transformagdo de residuos
solidos pela oxidagdo parcial em compostos gasosos evitando a formagdo de compos-
tos intermediarios indesejaveis pela combustdo direta. Além do que, uma etapa de
gaseificacdo torna possivel o emprego dos gases gerados em uma turbina a gas, medi-
ante pré-tratamento para remocao de alguns compostos indesejaveis, para geragdo de

energia mecanica/elétrica.



Todas as fontes de energia tém limitacdes. Riscos radioativos sdo associados
com a geracdo de energia nuclear, energia baseada em combustiveis fésseis ndo é con-
siderada sustentdvel e o uso da energia solar e da energia edlica pode ser limitado por
problemas relacionados a localizacdo, custos e tecnologia. O uso tradicional da terra
para agricultura e pecudria, competindo com outras fontes de energia, politicas na-
cionais de energia e opinides e politicas regionais constituem nas principais barreiras
para o crescimento do uso da bioenergia. Biomassa, apesar disso, é uma fonte de ener-
gia de relativamente baixo custo e limpa, mas sua produgédo estd atualmente limitada,
sobretudo, por fatores econdmicos (RICHARDSON et al., 2002). Uma faixa de fatores soci-
ais, econdmicos e politicos teriam que mudar para que as barreiras para sua utilizacdo
sejam superadas. Em uma sociedade com crescentes niveis de sofisticacdo tecnolégica
e consciéncia da importancia das questdes ambientais, essas barreiras assumem um
novo sentido. Muitos dos paradigmas predominantes a uma geracgdo atrds sao de uma

relevancia cada vez menor.

A consolidacdo da idéia da planta piloto juntamente com o crescimento na busca
por fontes de energias alternativas sdo os principais motivadores que levaram o desen-
volvimento deste trabalho. Em visto do que foi exposto, este trabalho tem por objetivo
a modelagem e simulacdo do reator de gaseificagdo da planta-piloto, por ser a etapa
inicial e fundamental para todos os demais processos que se desenrolam e também
por questdes de limitacdo de estudo. Para tanto, foram propostos dois modelos com
diferentes niveis de complexidade e abordagem para o mesmo sistema. Complemen-
tarmente, os modelos foram validados com dados de literatura e seguiu-se também a
investigacdo dos efeitos da variacdo da quantidade de ar fornecida no desempenho do

sistema.

Esta dissertagdo estd divida em 6 Capitulos e mais 3 Apéndices. pre-
sente capitulo, é o capitulo introdutério o qual langa os primeiros conceitos abordados
além de delimitar os objetivos do trabalho. teoria e revisdo bibliogréfica,
dd um panorama geral das tecnologias para o tratamento térmico de residuos soli-
dos, desenvolve especificamente os conceitos da tecnologia de gaseificacdo, enfoque
principal deste trabalho, e revisa as abordagens para a sua modelagem e simulagdo
encontradas na literatura. descricdo do processo, descreve a planta piloto
em estudo. modelagem do processo, propde 2 modelos para representar
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o sistema em estudo: um modelo de equilibrio e um modelo cinético.
simulacdo do processo, apresenta a implementacdo dos modelos em um simulador
de processos e inclui as etapas de validacdo, andlise de sensibilidade e simulagdo dos
modelos para as condigdes de operacdo da planta piloto. conclusdes e
sugestoes de trabalhos futuros, faz as discussdes e consideragdes finais do trabalho e
propde sugestdes para trabalhos futuros. dados experimentais, expde os
recursos da aquisi¢do de dados experimentais da temperatura ao longo do gaseificador.
calculos adicionais, refere-se aos cédlculos de pardmetros e propriedades

complementares ndo listadas no |Capitulo 4 |Apéndice C| coédigos dos modelos, faz

uma introducdo geral a linguagem de modelagem do simulador utilizado e lista os

coédigos dos respectivos modelos nesta linguagem de modelagem.



Capitulo 2

Teoria e Revisao Bibliografica

Neste presente capitulo aborda-se a teoria geral acerca do tratamento térmico de residuos solidos
utilizando a tecnologia de gaseificagdo e combustido combinadas, empregada na planta piloto em
estudo. Inicia-se com uma breve exposigdo da tecnologia, com suas vantagens, desvantagens e
aplicagdes. Apds, realiza-se um detalhamento dos sistemas de gaseificagio de biomassa que é o
foco principal deste trabalho. Por fim, expdem-se as abordagens utilizadas para a modelagem
matemdtica de sistemas de gaseificagdo juntamente com uma revisdo bibliogrdfica dos modelos
disponiveis na literatura, além de um resumo dos principais esforcos realizados com o uso de

ferramentas computacionais para a simulagio destes sistemas.

2.1 Introducao

Para Medcalf| (1998), a disposi¢do em aterros, a minimizacdo e o tratamento, sdo as
principais op¢des para gerenciamento de residuos perigosos. De forma que, a dis-
posi¢do em aterros ndo é uma opgdo barata e ambientalmente saudavel. A disponi-
bilidade de locais para aterramento rapidamente alcancam suas capacidades totais e a
autorizagdo de novos locais torna-se dificil. A minimizac¢do é uma opgao importante,
mas ndo resolve totalmente o problema, tendo a necessidade de tecnologias de reme-
diagdo. O tratamento elimina os constituintes perigosos e pode freqiientemente gerar

produtos reaproveitdveis, além da reducdo de volume.

Sao trés as principais categorias que abrangem o tratamento de residuos: fisico,

5
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quimico e biolégico. O tratamento fisico inclui os métodos mais tradicionais de fil-
tragdo, separacdo e extragdo. Tais métodos atuam somente na concentragdo dos resi-
duos e ndo eliminam os seus componentes perigosos. O tratamento quimico implica

no uso de neutralizagdo, precipita¢do, oxidagdo/redugdo, troca idnica e estabilizacdo.

Tais métodos realizam mudangas na forma quimica dos componentes perigosos
para uma forma menos toxica. J4, o tratamento biolégico tem ganhado considerédvel
atencdo nos ultimos anos. No tratamento biolégico, processos por microorganismos
sdo utilizados para converter os componentes perigosos dos residuos em espécies inor-

ganicas inofensivas.

A tecnologia de tratamento térmico, como uma forma de tratamento quimico, é
uma das mais empregadas para processos de destruicdo de residuos. Estes processos
usam energia térmica para quebrar as ligagdes quimicas dos componentes perigosos,
convertendo-os em formas menos téxicas. Dentre os processos empregados tem-se

basicamente a pirdlise, gaseificagdo e combustéo.

Os processos de pirodlise, gaseificagdo e combustdo caracterizam-se pelo fornec-
imento de calor ao residuo na presenga, ou ndo, de algum agente oxidante. O que
diferencia um processo do outro é a quantidade de agente oxidante fornecido ao sis-
tema. No caso da pirdlise, o aquecimento é realizado na auséncia de agente oxidante.
Para o caso da gaseificacdo, hd a presenca de agente oxidante em quantidade inferior
a quantidade estequiométrica (necessaria para oxidar todo o carbono do combustivel).
E, para o caso da combustdo o processo se realiza em quantidades de agente oxidante

maior ou igual a estequiométrica.

O tratamento térmico como alternativa para neutralizagdo de residuos perigosos
torna-se bastante atrativa a medida que a procura por fontes de energias alternativas e
renovaveis torna-se crescente. Ao se aplicar processos de tratamento térmico em resi-
duos se estd gerando também gases que podem ser utilizados como gés combustivel
(CHy, CO e Hy) ou gas de sintese (utilizado para sintese de outros componentes mais
uteis), além da prépria energia térmica resultante do processo. Pode-se assim por
exemplo aproveitar diretamente essa energia térmica gerada ou destinar o gds com-

bustivel para acionar uma turbina a gas para geragdo de energia elétrica.
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A planta piloto em estudo nesse trabalho utiliza a tecnologia de gaseificagao e
combustdo combinadas para o tratamento térmico dos residuos da industria calgadista.
Sendo assim, 0 que se segue nos proximos itens € a caracterizacdo de um sistema de
gaseificagdo e combustdo combinados e, conseqiientemente, um enfoque na tecnologia

de gaseificagdo, etapa inicial e fundamental para os estudos deste trabalho.

2.2 Tecnologia de Gaseificacao e Combustao Combi-
nadas

A gaseificacdo e combustdo combinadas, conhecida pela sigla em inglés IGCC (Inte-
grated Gasification Combined Cycle), é basicamente um processo de ciclo Rankine usando,
para tanto, um gaseificador para gerar o gas combustivel que é entdo queimado numa
turbina a gas. Um sistema de IGCC combina a gaseificacdo com a limpeza de gases, a
conversdo de gases de sintese e a tecnologia da turbina geradora para produzir energia
limpa e acessivel. Esta integracdo de processos de conversdo de energia fornece a uti-
lizagdo mais completa de fontes de energia e oferece alta eficiéncia e baixissimos niveis
de poluigdo. Além do que, um sistema de IGCC pode converter virtualmente qualquer
tipo de carga baseada em carbono em produtos quimicos tteis e energia (COUNCIL DI-

RECTIVE 96/61/EC, 2006).

O primeiro estdgio de um IGCC emprega um gaseificador, onde ocorre a oxi-
dagdo parcial do combustivel. A etapa de gaseificagdo torna possivel a conversdo de
residuos sélidos e liquidos em produtos gasosos que podem ser utilizados em turbinas
a gas. O segundo estagio utiliza um combustor de uma turbina a gés para a oxidagao
completa dos gases produzidos na etapa anterior, apds serem limpos para remogao de

particulados, compostos sulfurados e NO,. Um esquema simplificado de um sistema

de IGCC pode ser visto na

O nivel tecnolégico para cada componente individual de sistemas de IGCC, isto
é, o gaseificador, o sistema de limpeza de gases e o gerador de energia elétrica tem
sido ja estabelecido e evidenciado na pratica ao nivel comercial. A integra¢do dessas

tecnologias individuais para geragdo de energia elétrica é o conceito de IGCC.
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Figura 2.1: Esquema simplificado de um sistema de IGCC (KIRK; OTHMER, 1991).

Avangos recentes nas tecnologias de turbina a gés tém possibilitado o emprego
de mdquinas mais eficientes. Incrementando as temperaturas de queima e utilizando
materiais resistentes a altas temperaturas pode-se aumentar a eficiéncia desta etapa.
Desenvolvimentos continuos tém tomado lugar com novos materiais de construgéo,
desta forma tornando possiveis os mais altos desempenhos da turbina a gis com custos
menores (Figura 2.2). Segundo Rezaiyan e Cheremisinoff| (2005), a eficiéncia de plantas
de IGCC situa-se em uma faixa de 45-53% atualmente. Para os autores os avancos em
turbinas a gas poderiam melhorar a eficiéncia global de plantas de IGCC, sem contar

melhorias no desempenho da prépria etapa anterior de gaseificagdo.

Para Higman e van der Burgt (2003), hd duas vantagens para o uso da gasei-
ficacdo em etapas primarias em plantas geradoras de energia: eficiéncia e questdes
ambientais. A vantagem da eficiéncia é atribuida ao fato de que seu uso pode ser feito
pelos mais avangados ciclos combinados onde os gases sdo queimados em uma turbina
a gds e os gases quentes que deixam a turbina sdo usados para gerar e superaquecer
vapor em um ciclo de Rankine convencional. As vantagens do ponto de vista ambien-
tal sdo sempre usadas como um importante argumento, sobretudo, com a preocupagao
cada vez maior com o acimulo e seqiiestro de CO,, em uma tentativa de amenizar e

reverter o efeito estufa.
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Figura 2.2: Custos versus eficiéncia para a tecnologia de IGCC (SCHMIDT, 1994).

Sendo assim, a etapa de gaseificagdo torna-se fundamental para caracterizagdo
de um sistema de IGCC. A gaseificacdo da biomassa é o foco principal deste trabalho

e, portanto, serd tratada com um maior detalhe a partir dos préximos itens.

2.3 Sistemas de Gaseificacao de Biomassa

A gaseificacdo é um processo de conversdo termoquimico para se produzir, a par-
tir de combustiveis carbonosos, um produto gasoso com um valor calérico tutil que
pode ser empregado como gas combustivel ou géds de sintese para posterior utiliza-
cdo. Esta definicdo exclui a combustédo, ja que nesta o produto gasoso final ndo tem
valor quimico algum. No processo podem ser usados diferentes tipos de agentes de

gaseificagdo, entre eles ar, O, e vapor de d4gua (HIGMAN; VAN DER BURGT, 2003).

Tanto os processos de gaseificagdo quanto os de combustao convertem material
carbonoso em gases. Porém, enquanto os objetivos da combustdo sdo a destruigdo tér-
mica da corrente material alimentada e a gerac¢do de calor, o objetivo da gaseificacdo é a
conversdo da corrente material alimentada em produtos intermedidrios mais valiosos

e menos poluentes que possam ser usados para uma variedade de propdsitos. A gasei-
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ticacdo opera na auséncia ou com quantidade limitada de oxigénio, enquanto a com-
bustdo opera com excesso de oxigénio (REZAIYAN; CHEREMISINOFF, 2005). A

compara as caracteristicas gerais dos processos de gaseificagdo e combustéo.

A conversdo termoquimica modifica a estrutura quimica da biomassa por meio
da alta temperatura. O agente de gaseificagdo possibilita que a corrente de alimentacao
seja rapidamente convertida a gés por meio de diferentes rea¢des heterogéneas. O gés
assim produzido contém CO,, CO, H,, CH4, H20O, tracos de hidrocarbonetos, gases
inertes presentes no agente de gaseificagdo, varios contaminantes tais como pequenas
particulas de material carbonoso, cinzas e alcatrdes (BELGIORNO et al., 2003). O gés
combustivel produzido pode ser usado para a produgdo de energia em turbinas a gés,
motores ou, ainda, em caldeiras, enquanto o gés de sintese pode ser utilizado para a

produgdo de diversas substancias, entre elas, amonia e metanol (GODINHO, 2006).

As razdes préticas para se decidir pela gaseificagdo de biomassa sdo numerosas
e dependentes das condicoes locais. Além da atratividade da biomassa como fonte
de energia, sobressaem-se as vantagens que os combustiveis gasosos apresentam, em
geral, sobre os sdlidos: facilidade de distribuicdo, alta eficiéncia da combustdo pelo
fato de poder ser controlada, baixa emissdo de poluentes e possibilidade da utilizagdo
em motores e turbinas para se produzir trabalho mecénico e energia elétrica (GOMEZ,
1996).

2.3.1 Tecnologias Empregadas

O reator no qual se realiza o processo de gaseificacdo é chamado gaseificador. Ga-
seificadores com baixa e média capacidade tém sido construidos e operados utilizando
uma variedade de configuracdes. Na literatura podem-se encontrar diferentes classifi-
cagOes para gaseificadores de acordo com as suas configuragdes e todas levam em conta
a forma de contato entre a corrente de combustivel e a corrente do agente gaseificante.
De acordo com Belgiorno et al.[(2003), ha trés tipos fundamentais de gaseificadores: (1)
gaseificador de leito fixo, (2) gaseificador de leito fluidizado e (3) gaseificador indireto,
além de misturas de configuragdes. Muitas destas configuragdes podem ser projetadas

para operagdes a condi¢des ambientes ou pressurizadas até cerca de 20 atm (REZAIYAN;
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CHEREMISINOFF, 2005).

Tabela 2.1: Comparativo entre gaseificacdo e combustdo (REZAIYAN; CHEREMISINOFF, [2005).

Caracteristicas

Gaseificag¢do

Combustio

Propésito

Processo

Gases produzi-
dos (antes de
ser limpo)
Gas limpo

Produto sélido

Cinza/carbono
residual ou
escoria

Temperatura

Pressao

Geragdo de produtos de valor ttil a
partir de residuos ou materiais de
baixo valor.

Conversdo termoquimica na pre-
senca de oxigénio em quantidade
limitada ou na auséncia deste
(neste caso, chamado de pir6lise).

Hs, CO, H»S, NH, e particulados.

Gas de sintese a pressdo atmos-
férica ou maior.

Gas de sintese tratado usado para
geracdo de produtos quimicos,
combustiveis ou energia.

Recupera espécies sulfaricas no
combustivel como enxofre ou 4cido
sulftrico.

Gés de sintese limpo consiste pri-
mariamente de Hy e CO.

Carbono residual ou escéria.

Baixas temperaturas produzem car-
bono residual que pode ser ven-
dido como combustivel.

Altas temperaturas produzem es-
céria e material ndo-lixividvel e
nado-perigoso que podem ser usa-
dos como materiais de construgao.
Particulados finos sofrem reciclo ao
gaseificador. Em alguns casos estes
podem ser processados para recu-
peragdo de metais de valor.
950-1.800 K

Atmosférica ou superior.

Geracdo de calor ou destruicao de
residuos.

Conversdo termoquimica completa
usando oxigénio (ar) em quanti-
dade estequiométrica ou em ex-
Cesso.

CO2, H20O, SO2, NO, e particula-
dos.

Gas residual a pressdo atmosférica
ou maior.

Gas residual tratado é descartado
para a atmosfera.

Enxofre é convertido a SOz que
deve ser removido usando um sis-
tema de controle de gases gerando
um residuo que deve ser tratado.
Gas residual limpo consiste pri-
mariamente de CO4 e H5O.

Cinza de fundo.

Cinzas de fundo e em suspen-
sdo sdo coletadas, tratadas e dis-
postas como residuos perigosos em
muitos casos.

1.100-1.250 K

Atmosférica.
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Gaseificador de Leito Fixo

Na literatura, o termo leito fixo é utilizado para descrever o leito mével descendente
dado que normalmente o topo do leito é mantido a um nivel razoavelmente constante
(REDDY et al,, 1995). Os reatores verticais sdo os mais competitivos entre os reatores
de leito fixo. Em gaseificadores de leito fixo o combustivel é gaseificado em camadas
de leito, de modo que diferentes zonas de reagdo estdo presentes: secagem, pirdlise,

redugdo e oxidacgdo.

Gaseificadores de leito fixo sdo subdivididos em gaseificadores contracorrente e
co-corrente (Figura 2.3). Gaseificadores contracorrentes, como o préprio nome diz, sdo
gaseificadores onde a carga alimentada e o fluxo de ar estdo em sentidos contrarios. O

combustivel é alimentado no topo enquanto o ar é introduzido pelo fundo do reator.

Contracorrente Co-corrente
Carga Gas Carga
| A |
\Z ! \Z

Secagem

Secagem
Pirdlise

Pirélise
A Oxidagao A
r T
Reducio > <1
/ Redugdo \
OXidagaO A RENENENENENENERENENRNRN
E EEEEEEEEEEEESN _9 Ga,S
Ar —>»  Cinza / Cinza \

Figura 2.3: Gaseificadores de leito fixo (BELGIORNO et al., 2003).

Na zona de oxidagdo de gaseificadores contracorrentes, temperaturas maiores
que 1.200 °C podem ser alcancadas. Como uma conseqiiéncia desta configuragao, o
alcatrdo formado na zona de pirélise é carregado para cima pelos gases quentes resul-

tando em um produto gasoso com alto teor de alcatrdo. Tipicamente, o calor sensivel
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dos gases é recuperado através de troca de calor direta com a carga alimentada.

De maneira contrdria, gaseificadores co-correntes sdo aqueles onde os fluxos de
combustivel e de ar estdo em mesmo sentido. O combustivel é alimentado no topo e
o ar é introduzido nas laterais acima da grelha enquanto o gés combustivel gerado é
retirado sob a grelha. Sua configuracdo permite que os gases produzidos na zona de

pirdlise sofram um craqueamento térmico adequado do alcatrdo.

Gaseificador de Leito Fluidizado

Reatores de leito fluidizado sdo tipos de gaseificadores sem zonas distintas de reagao.
Eles tém um leito isotérmico operado geralmente a 700-900 °C, abaixo das maximas
temperaturas de gaseificadores de leito fixo. Gaseificadores de leito fluidizado borbu-

lhante e de leito fluidizado circulante sdo as duas configuragdes basicas (Figura 2.4).

Borbulhante Circulante
Gas + Cinza + Carbono Gas
T . residual >
Gas
|
Carga_)Reagéo fase
gasosa Reacao fase
gasosa
Carga
—>
Leito
borbulhante
< Cinza + Carbono
T residual
Grelha puus ---T-----% Grelha feessjsnnsfsnnnt—
Cinza Cinza
I I | I
Ar (2-3 m/s) Ar (5-10 m/s)

Figura 2.4: Gaseificadores de leito fluidizado (BELGIORNO et al., 2003).

Em um reator de leito borbulhante, a velocidade de ascensdo do fluxo de ar é

cerca de 2-3 m/s e a expansdo do leito de particulas chega apenas a parte inferior do
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gaseificador. S6lidos particulados ndo sdo impulsionados fora do reator por causa da

baixa velocidade.

A velocidade de ascensdo do fluxo de ar em um reator de leito circulante é cerca
de 5-10 m/s. Conseqiientemente, a expansdo do leito ocupa inteiramente o reator
e uma fragdo dos sélidos particulados é carregada junto com a corrente de gases que
deixam o reator. Esta fragdo é entdo capturada e sofre reciclo retornando ao reator. Para
tanto se utiliza de um ciclone que intercepta a corrente gasosa separando os sélidos por

gravidade.

Gaseificador Indireto

Gaseificadores indiretos sdo os reatores usados para gaseificagdo indireta por vapor de
agua. Diferente dos gaseificadores de leito fixo e fluidizado, que sdo de gaseificacdo
direta, a gaseificacdo indireta ndo ocorre na presenca de um agente oxidante. Vapor de
dgua é o agente gaseificante indireto de uso mais comum, devido a sua facilidade de

produgdo e por aumentar o teor de hidrogénio no gas combustivel gerado.

Tanto em gaseificadores com baixa ou alta capacidade, a selecdo da configu-
ragdo em particular do reator influencia diretamente nas caracteristicas do produto
gasoso cru, incluindo sua temperatura e quantidade de alcatrdo e particulados pre-
sentes. Isto é importante para a selegdo cuidadosa do gaseificador que seja compativel
com as caracteristicas do produto para uso final. A[Tabela 2.2/compara as configuragdes
de gaseificadores apresentadas aqui, com suas vantagens e desvantagens. Atualmente
muitos gaseificadores tém sido projetados com as tecnologias de leito fixo ou de leito

fluidizado (REZAIYAN; CHEREMISINOFF, [2005).
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Tabela 2.2: Comparativo entre as configuracdes de gaseificadores (RAJVANSHI, 1986).

Configuracao

Vantagens

Desvantagens

Contracorrente

Co-corrente

Leito fluidizado
circulante

Indireto

Tolera particulas de tamanhos vari-
ados; pequena queda de pressdo;
boa eficiéncia térmica; baixo con-
tedado de particulados; gases gera-
dos deixam o reator a baixas tem-
peraturas.

Baixos niveis de alcatrdo devido
aos produtos da pir6lise passarem
pela zona de combustdo (menos de
1% de alcatrdo condensavel); flexi-
bilidade de adaptacao de produgao
de gases para carga.

Apto a processar combustiveis com
caracteristicas diversas.

Gas produzido de poder calorifico
médio sem uso de oxigénio.

Alta quantidade de alcatrdo ge-
rado (5-20%) requerendo sistema
de limpeza eficiente; tempo relati-
vamente longo para partida do mo-
tor de combustdo interna; meno-
res condi¢des para reatividade de
matéria volatil.

Tamanho critico de particula; umi-
dade critica do combustivel; alto
conteido de particulados; gases
gerados deixam o reator a altas
temperaturas; invidvel para tama-
nhos de particulas muito reduzi-
dos.

Muito caro para pequenas escalas;
producdo de alcatrdo intermedia-
rio.

Produgdo significativa de alcatrdo;
dependente de transferéncia de
calor e massa.

A[Figura 2.5|ilustra a faixa de aplicabilidade geral para cada tipo de configuracéo
de gaseificador. Podem-se notar as altas capacidades de geracdo para gaseificadores
de leito fluidizado. O alto tempo de residéncia dos sélidos e a mistura intensa sdo as
razdes pelas quais altas taxas de gaseificacdo sdo alcancadas nestas configura¢des de

reatores.

2.4 Modelagem de Sistemas de Gaseificacao de Bio-
massa

De maneira geral, sob o ponto de vista de simulagdo computacional, equipamentos
industriais e processos operam recebendo dados fisicos de entrada, os processam e

os devolvem como dados fisicos de saida. Entre os dados fisicos de entrada e saida
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| Co-corrente

I:l Contracorrente
I:l Fluidizado borbulhante

I:l Fluidizado circulante
I:l Fluidizado pressurizado
| | | | 4/ 1

1 kW 100 kW 1 MW 10MW 100 MW 1000 MW Capacidade

Figura 2.5: Escala de aplicagdo de tecnologias de gaseificagdo de biomassa (LARSON|, 1998).

usuais, estdo: vazdes méssicas, composic¢des, temperaturas e pressdes. Adicionalmente
a estas varidveis tem-se o calor e o trabalho trocados através da superficie de controle

do sistema.

Os fendmenos fisicos internos sdo os processos que transformam dados de en-
trada em dados de saida. Para tanto, um modelo fenomenolégico tem por objetivo
reproduzir estes processos tdo fielmente quanto possivel. Os modelos fenomenolégi-
cos sdo baseados em: equagdes fundamentais (leis termodindmicas e de conservagdo
de massa, energia e momento) e equagdes constitutivas (correlacdes empiricas e semi-
empiricas). A combinacdo de leis ou equagdes fundamentais e correlagdes constituti-
vas podem conduzir a modelos vélidos. Estes modelos sdo validos dentro do mesmo
intervalo de faixa de aplicacdo das correlagdes. Estes trazem algumas garantias que

modelos fenomenoldgicos reflitam a realidade nestes intervalos (SOUZA-SANTOS, [2004).

Para sistemas de gaseificagdo, a modelagem matematica é um importante meio
para se projetar tais sistemas sendo a partir de uma escala de laboratério a escala indus-
trial como também a partir de um sistema ja existente extrapolando-se para condigdes
que se queira. Um bom modelo ajudard a identificar a sensibilidade do desempenho
de um gaseificador frente a variagdo de diferentes condi¢des de operagdo e parametros
de projeto. O projetista pode especular os efeitos de muitos pardmetros com pouco ou

nenhum dado experimental (BASU, 2006).
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Li/(2002) considera os modelos de gaseificacdo de biomassa predominantemente
divididos em dois grupos: cinético e de equilibrio. Modelos cinéticos tratam dos
mecanismos, taxas de reagdes e a concentracdo das espécies resultantes em qualquer
ponto do tempo e espago de um sistema. Estes modelos sdo em geral relativos a pro-
cessos especificos, provendo importantes consideragdes relativas aos mecanismos das
rea¢des e maneiras de incrementar a taxa de uma dada rea¢do ou processo. J4 modelos
de equilibrio predizem a conversdo méxima atingivel e a distribuigdo de cada espé-
cie nas correntes de produto sujeitas as restrigdes termodindmicas e de transferéncia
de massa. Estes modelos ndo exigem detalhes da geometria do sistema e tdo pouco

predizem o tempo necessdrio para se alcangar tal equilibrio.

Dentre os modelos de equilibrio hd duas abordagens: estequiométrica e ndo-es-
tequiométrica (LI, 2002). A abordagem estequiométrica é baseada em um mecanismo
bem definido e composi¢des quimicas iniciais enquanto que a abordagem néao-este-
quiométrica, apesar da equivaléncia em esséncia, ndo diferencia entre as composicdes
quimicas das correntes de alimentagdo desde que a andlise elementar de entrada seja a
mesma. De maneira geral, modelos de equilibrios desenvolvidos para carvdo podem

ser bem empregados para biomassa com pequenas modificagdes.

Embora sejam essencialmente equivalentes, a abordagem estequiométrica em-
prega constantes de equilibrio para as reagdes constituintes enquanto a ndo-estequio-
métrica minimiza a energia livre de Gibbs sujeito ao balango de massa e restrigdes nao-
negativas das composi¢des. Um modelo estequiométrico pode também usar dados de
energia livre para determinar as constantes de equilibrio de um conjunto de reagdes
proposto. Entretanto, métodos estequiométricos tém tido o seu uso difundido para a

modelagem de equilibrio da gaseificacdo e outros processos.

Os métodos apresentados até aqui sdo limitados a um niamero reduzido de
reagdes e componentes com mecanismos bem definidos. Para sistemas mais com-
plexos, os mecanismos das reagdes exigem um extensivo estudo. Uma abordagem de
modelagem ndo-mecanistica de ndo-equilibrio, usando uma rede neuronal hibrida foi
relatada por Guo et al.|(1997) e estendido por Guo et al.| (2001). J& Brown et al.| (2007)
combinaram um modelo de equilibrio e regressdes por redes neuronais para investigar

a modelagem da gaseificagdo de biomassa.
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Como relatou |Chern| (1989), apesar do uso de gaseificadores co-correntes para
gaseificacdo de biomassa desde o século XIX, tentativas de se descrever este processo
através de modelos apenas comecaram a partir da década de 1980. Em vias dos com-
plicados processos quimicos e fisicos a se desenrolar em um gaseificador co-corrente,
ndo é surpresa que poucas tentativas foram feitas para se modelar inteiramente estes

gaseificadores até entdo.

A tarefa de desenvolvimento de um modelo detalhado incorporando todas as
zonas de um gaseificador co-corrente para descri¢io do processo completo é, inevi-
tavelmente, complexa e envolvente. Em adicdo, a dependéncia das propriedades fisi-
cas e quimicas dos sélidos com a posi¢do axial torna complicada a modelagem do pro-
cesso. Dados experimentais insuficientes tém feito modelos cinéticos do gaseificador

co-corrente pouco praticavel comparado a modelos de equilibrio.

2.41 Modelagem de Equilibrio

Modelagem semelhante ja era datada da década de 1950 quando Gumz| (1950) imple-
mentou um modelo de equilibrio para a producdo de um gas. A partir da década
de 1960-70, vérios trabalhos foram desenvolvidos por centros de pesquisa da agéncia
norte-americana NASA (National Aeronautics and Space Administration). Tais traba-
lhos desenvolveram modelos para calculos de equilibrio de combustiveis de foguetes
que apresentaram novas metodologias de calculo (ZELEZNIK; GORDON, 1960) e com-
plexas relagdes de equilibrio (ZELEZNIK; GORDON), (1968; GORDON; MCBRIDE, (1971)). Jun-
tamente com os trabalhos ja bem estabelecidos de|Cairns e Tevebaugh|(1964) e Baron et
al.|(1976) para o equilibrio quimico de sistemas CHO, esses trabalhos desenvolveram as
fundamentagdes para a modelagem de sistemas de gaseificacdo baseada na abordagem

de equilibrio.

Por ser uma modelagem que ndo considera o detalhamento da geometria do
sistema e tdo pouco de passos intermedidrios, conforme visto anteriormente, estes mo-
delos de equilibrio sdo utilizados tanto para representar gaseificadores em leito fixo
quanto em leito fluidizado. Portanto, o que se segue neste item sdo as principais rea-

lizagdes na literatura para modelagem de sistemas de gaseificagdo, tanto em leito fixo
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quanto em leito fluidizado, pela abordagem de equilibrio.

Chern| (1989) utilizou a abordagem estequiométrica para modelar um gaseifica-
dor co-corrente considerando um sistema CHON. Considerou como dados de entrada
a biomassa alimentada (no caso, madeira) e ar seco, como dados de saida: a fragado
de carbono residual e a composicdo dos gases produzidos. Foi ainda considerado que
houvesse perdas de calor para o meio e que o sistema fosse operado em estado esta-
ciondrio e condig¢des isobdricas. O modelo foi comparado com dados experimentais de
Chee (1987) e[Walawender et al. (1988)).

Pouco tempo depois, os mesmos autores desenvolveram modelos para a gasei-
ficagdo co-corrente de madeira (CHERN et al,, [1991a) e especificamente para a zona de
pirdlise rdpida (CHERN et al, [1991b). Um estudo paramétrico foi conduzido para si-
mular as influéncias da razdo ar/corrente massica e umidade/corrente mdssica no de-
sempenho do gaseificador. As predi¢des do modelo foram comparadas com um amplo
conjunto de dados experimentais em escala comercial. Os resultados de comparagdes
indicaram que o desempenho do sistema pode ser aproximado razoavelmente bem por

um modelo de equilibrio.

Ruggiero e Manfrida (1999) desenvolveram um modelo considerando um sis-
tema CHONS a partir do trabalho de Manfrida et al. (1990). Os autores consideraram
um total de 19 produtos gasosos e carbono residual. O modelo é bastante flexivel, con-
siderando variag¢des na alimentagdo de biomassa, agente gaseificante, pressao, tempe-
ratura e calor transferido. Predi¢des foram feitas a partir de dados experimentais de

literatura.

Schuster et al.| (2001) propuseram a modelagem de uma central de forca e calor
combinados descentralizada baseada em um gaseificador de leito fluidizado a vapor
de 4gua. Neste trabalho, os autores avaliaram a influéncia da composi¢do do com-
bustivel (andlise final e teor de umidade) e dos parametros de operacdo (temperatura
e quantidade do agente gaseificante) na quantidade, composicado e poder calorifico do
gds produzido, e a eficiéncia do processo. Isto mostrou que a precisdo de um modelo
de equilibrio para composi¢do gasosa é suficiente pelas considera¢des termodinami-
cas. Andlises de sensibilidade mostraram que a temperatura de gaseificagdo e o teor

de oxigénio no combustivel foram os pardmetros mais significantes para determinar a
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eficiéncia do processo.

Zainal et al. (2001) propuseram uma modelagem para a predi¢do do comporta-
mento de um gaseificador do tipo co-corrente utilizando um modelo estequiométrico.
Os efeitos da quantidade inicial de umidade na madeira e a temperatura da zona de ga-
seificagdo foram investigados. Os valores preditos foram razoavelmente comparaveis

com dados experimentais.

Li et al[(2001) desenvolveram um modelo de equilibrio ndo-estequiométrico. O
modelo considerava um sistema CHONS e 44 espécies, entre as fases gasosa e sélida.
A composic¢do gasosa e os valores caldricos variaram primariamente com a tempera-
tura e a abundancia relativa de elementos chaves, especialmente carbono, hidrogénio
e oxigénio. A pressdo somente influenciou o resultado significativamente acima de
uma faixa de temperatura limite. Sendo que o modelo predisse o principio de for-
magao do carbono sélido onde a composi¢do gasosa tornou-se insensivel ao carbono
adicional. Por outro lado, quando a conversdo experimental de carbono é introduzida,
o modelo de equilibrio cineticamente modificado fornece boas predi¢des baseados em
dados experimentais. A fun¢do da 4gua, incluindo a umidade do combustivel e o va-
por injetado, também foi verificada baseada no balango da 4gua nos gases alimentados

e produzidos para avaliar a demanda de vapor.

Da mesma forma, |Li et al.| (2004) a partir de seu trabalho anterior apresentaram
os resultados de testes da gaseificacdo de biomassa em um gaseificador de leito fluidi-
zado circulante em escala piloto, e os comparam com predi¢des de modelo. Evidéncias
experimentais indicaram que o gaseificador piloto desviou do equilibrio quimico de-
vido a limitagdes cinéticas. Um modelo fenomenologicamente adaptado do modelo de
equilibrio puro, incorporando resultados experimentais considerando carbono nao-re-
agido e metano responséveis por fatores de ndo-equilibrio, predisse a composi¢do dos
produtos gasosos, valores caldricos e eficiéncia de gas frio de acordo com os dados

experimentais.

Wilaipon e Fung| (2002) desenvolveram um modelo de equilibrio, a partir do
proposto por Zainal et al. (2001), para estudo da utilizacdo de sabugo de milho como
fonte de energia primdria para geracdo de energia elétrica no norte da Taildndia. Em

seu estudo os autores avaliaram o efeito do teor de umidade da biomassa e a poténcia
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gerada pelos gases produzidos na gaseificacdo destes residuos em um motor a diesel.

Altafini et al| (2003) a partir da modelagem nao-estequiométrica de |Altafini e
Mirandola (1997) analisaram a gaseificacdo de serragem de madeira. Estudos de sensi-
bilidade foram feitos avaliando a umidade inicial da serragem alimentada sob a com-
posicdo dos gases produzidos. Os dados experimentais foram obtidos a partir de um

gaseificador construido e testado pelos autores.

Babu e Chaurasial (2004) utilizaram a abordagem de |Zainal et al.| (2001) para si-
mular o desempenho de um gaseificador co-corrente. Em adigdo ao estudo original
foi feito um estudo dos efeitos da fracdo do agente gaseificante injetado no sistema
e do teor de umidade da biomassa sobre as varidveis de saida observadas: composi-
¢do do gas, temperatura da reagdo e valores calorificos. J4 em Babu e Sheth| (2005) a
mesma metodologia foi utilizada para estudar os efeitos do enriquecimento do ar com
oxigénio, o aquecimento da corrente de ar e a fragdo de vapor de d4gua no ar sobre as

variaveis de saida.

Gomez-Barea et al.| (2005) analisaram um gaseificador de leito fluidizado bor-
bulhante em escala piloto para processamento de polpa e caroco de azeitonas. Para
tanto, uma andlise da razdo de ar e biomassa alimentada foi estudada sob variaveis
do processo através de um modelo de equilibrio estequiométrico. Os resultados reve-
laram que o processo de gaseificacdo a altas temperaturas é melhor & medida que a

conversdo do carbono e rendimento do gas sao visados.

Godinho (2006) analisou uma planta piloto para tratamento térmico de residuos
de couros composta por um sistema de gaseificagdo e combustdo combinado. Para
tanto, uma modelagem de equilibrio estequiométrica (ZAINAL et al, 2001)) foi proposta
para o reator de gaseificacdo e validado com dados experimentais. O modelo do au-
tor considerou um sistema CHON e 8 moléculas, onde foi realizado um estudo da in-
fluéncia de parametros de operacdo (razdo combustivel/ar e temperatura adiabatica

de gaseificagdo) sob a composi¢do dos gases gerados.

Jand et al| (2006) descreveram um método de aperfeicoamento da capacidade
preditiva de modelos de equilibrio para altas temperaturas de processos de gaseifi-

cacdo de biomassa. Os autores basearam-se na hipétese de que a conversao termo-
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quimica global ocorre em dois estdgios: desvolatizacdo rdpida de particulas de bio-
massa, seguido por rea¢des mais lentas, em muitos casos sob condi¢des de ndo-equi-
librio, de conversdo de metano e carbono residual. Os dados de entrada da rotina de
calculo de equilibrio, modificado em relacdo a este Gltimo fenémeno, sdo propostos
de modo que possam ser prontamente implementados em ferramentais comerciais de
calculo de reatores quimicos. O método oferece estimativas para o rendimento de com-
postos especificos, como Hy e CO, e é apresentado para predizer de maneira satisfatoria

as tendéncias de desempenho relativo a mudangas nas condigdes de operagdo.

Khadse et al.| (2006) propuseram um modelo estequiométrico considerando um
sistema CHON e 6 componentes, além de carbono residual. Os autores realizaram
uma andlise de sensibilidade para avaliar o calor bruto produzido por quatro tipos de
biomassas tipicas da India a partir da temperatura adiabatica, do ar injetado e da razao

vapor de 4gua/ ar.

Jarungthammachote e Dutta (2007) desenvolveram um modelo estequiométrico
para predicdo da composicdo dos gases produzidos em um gaseificador co-corrente a
lixo doméstico na Taildndia. O modelo foi validado e ajustado por meio de diversos
dados experimentais de literatura. Neste estudo foram observados os efeitos do teor
de umidade do residuo no desempenho do gaseificador. Os resultados mostraram que
com o aumento da umidade a quantidade molar de H, gradualmente aumenta; CO
diminui; CH,4, presente em pequena quantidade nos gases produzidos aumenta; N,
ligeiramente diminui; e CO, aumenta. A temperatura reacional, o valor calorifico e a

eficiéncia, diminuem com o aumento da umidade.

Melgar et al.|(2007) desenvolveram um modelo global de equilibrio estequiomé-
trico de um gaseificador co-corrente. Uma variedade de pardmetros foram analisados
pelos autores: a eficiéncia de gés frio, a quantia de 4gua dissociada no processo e o
poder calorifico e qualidade dos gases como combustivel para acionar motor. O tra-
balho incluiu um estudo paramétrico da influéncia da razdo combustivel/ar e o teor
de umidade da biomassa nas caracteristicas do processo e na composicdo dos gases

produzidos. O modelo foi validado experimentalmente.

Pellegrini e Oliveira Jr., (2007) apresentaram um modelo ndo-estequiométrico

para avaliacdo do comportamento energético e exergético de um sistema de gaseifi-
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cacdo. Um estudo paramétrico foi conduzido para verificagdo da influéncia de muitas
varidveis inerentes ao modelo. Seguindo este estudo paramétrico, uma anélise da exer-
gia foi realizada para avaliacdo das irreversibilidades associadas ao processo, e a in-
fluéncia da temperatura, umidade, produgdo de carbono residual e perdas térmicas

sob elas. Os resultados foram comparados com dados de sistemas reais e de literatura.

Prins et al.| (2007) compararam a eficiéncia termodindmica de sistemas de ga-
seificagdo de biomassa e carvdo através de um modelo de equilibrio. Neste traba-
lho foi comparada a gaseificagdo de combustiveis com a varia¢do da composicdo da
matéria organica, em termos da razdo atomica O/C e H/C. Disto, os autores mos-
traram que temperaturas maiores sdo exigidas para combustiveis com baixa razdo
O/C (carvao) em relacdo a altas razdes (madeira). Eles consideram ainda ser atra-
tivo modificar as propriedades de combustiveis altamente oxigenados, por exemplo,
separacdo da madeira em seus componentes e gaseificagdo dos componentes lignosos,
pré-tratamento térmico, e/ou mistura com carvao para melhorar os valores dos calores

dos gases produzidos.

Baratieri et al. (2008) utilizaram um modelo ndo-estequiométrico para estimar
o rendimento tedrico e a composi¢do de equilibrio para os produtos de processos de
pir6lise e gaseificagdo de biomassa. O modelo considera um sistema CHONS e 60 es-
pécies quimicas (gasosas), além de carbono residual (s6lido). O modelo proposto foi
aplicado para processos de oxidacdo parcial e gaseificagdo a vapor com variacdo das
razdes ar/biomassa e vapor/carbono e usando diferentes alimentagdes. Os resultados
obtidos foram assim comparados com dados experimentais e com de outras predi¢des

de modelos obtendo resultados satisfatorios.

Hau et al.| (2008) apresentaram um modelo de equilibrio estequiométrico para
estimar as impurezas no gés de sintese cru e a escéria resultante da gaseificacdo de resi-
duos sélidos. O modelo considerou 89 espécies quimicas e 59 equagdes de reagdes de
equilibrio considerando a possibilidade de cada impureza torna-se um 6xido, cloreto
ou remanescentes em suas formas elementares. A predicdo da distribuigdo e destru-
icdo destes poluentes é particularmente importante para o projeto de um sistema de
limpeza de gases para o gés de sintese cru e por viabilizar op¢des de disposicdo da es-

coéria. O modelo pode ser aplicado para diferentes residuos, incluindo desde residuos
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s6lidos urbanos a biomassa. A comparagdo entre as predi¢des dos modelos com dados

de um processo comercial real mostrou concordancia entre dados estimados e reais.

Ramanan et al.| (2008) aplicaram ambas as abordagens de equilibrio (estequi-
ométrico e ndo-estequiométrico) para predizer o comportamento de um sistema de
gaseificacdo de cascas de castanha de caju. Foi avaliado o desempenho do sistema
frente aos parametros razdo combustivel/ar e umidade da biomassa. A comparagdo
com resultados experimentais mostrou que o desvio entre modelos estequiométrico e
nao-estequiométrico foi minimo para predi¢do da fracdo molar de H,, e maximo para
COs. Para o estudo em questdo, o modelo ndo-estequiométrico mostrou-se comparati-

vamente melhor.

Sharma, (2008) propos um modelo de equilibrio global para as reacdes de re-
ducgdo em gaseificadores co-correntes. Foi utilizada a abordagem de equilibrio este-
quiométrica para analisar as influéncias do teor de umidade da corrente alimentada,
pressdo, razdo combustivel/ar e temperatura inicial de entrada sob o leito. O modelo

foi validado com dados experimentais de literatura.

2.4.2 Modelagem Cinética

O comportamento de um gaseificador co-corrente é bastante diferente de um contra-
corrente. A principal reacdo para biomassa é a pirdlise, enquanto que para carvao e
outros materiais de baixo teor de volateis é a gaseificagdo. Esta diferenga fundamental
faz com que os modelos de gaseificadores contracorrentes néo sejam aplicados pronta-
mente para o tipo co-corrente. Neste item ¢ feita uma revisdo geral de modelos cinéti-

cos propostos para sistemas de gaseificagdo em leito fixo co-corrente e contracorrente.

Um pequeno niimero de modelos cinéticos tem sido proposto para gaseifica-
¢do de biomassa. Cinéticas heterogéneas e fendmenos de transportes para um sistema
co-corrente de gaseificagdo tém sido considerados por um ntimero reduzido de traba-
lhos. Todas estas anélises sdo para gaseificadores co-correntes e os modelos refletem o
estado-da-arte alcangado na gaseificagdo de carvdo. Do contrdrio, somente uma des-
cricdo bastante simplificada foi proposta para configura¢des contracorrente, especial-

mente aplicadas para gaseificagdo de biomassa.



2.4. MODELAGEM DE SISTEMAS DE GASEIFICAGAO DE BIOMASSA 25

Segundo Hobbs et al. (1992), para sistemas de gaseificacdo de carvao em leito
fixo todos os modelos disponiveis em literatura aberta até a década de 1970 eram mo-
delos qualitativos. A partir da década de 1970 modelos quantitativos foram sendo de-
senvolvidos abrangendo modelos unidimensionais e estaciondrios, mas varidveis em
complexidade. O trabalho de Reed e Markson| (1983) parece ter sido o primeiro a tentar

modelar um gaseificador co-corrente completamente.

Reed e Markson|(1983) dividiram a por¢ado de atividade da gaseificacdo em duas
principais se¢des: zona de pirdlise flamejante e zona de gaseificagdo do carbono resi-
dual. A composicdo e temperatura dos gases ao final da zona de pirdlise flamejante
foram preditos baseada em uma suposi¢do de equilibrio termodinamico desta zona.
Para a zona de redugdo do carbono residual, o tempo, altura do leito, composigao e
temperatura dos gases foram calculadas baseadas em uma relacdo cinética empirica
simples de primeira ordem para a gaseificagdo do carbono residual juntamente com

um balango de energia.

Ganguly| (1983) utilizou um método de discretiza¢do para aproximar o compor-
tamento dindmico de um reator de gaseificacdo por reatores CSTR, desconsiderando-se
a difusdo axial de massa e calor entre os estagios. O modelo do sistema de gaseificagdo
contracorrente foi esquematizado por duas correntes: central e da parede. Uma reacdo
homogeénea exotérmica foi considerada na corrente central e uma contracorrente nao-

reativa refrigerante na corrente da parede.

Kim e Joseph|(1983) desenvolveram um modelo para predizer o comportamento
dinamico de gaseificadores a carvdo. O modelo foi limitado a reatores de gaseificagdo
de produtos de cinza seca e incorporou os longos efeitos transientes associados ao leito
de carvao. Efeitos transientes simplificados foram aproximados utilizando a versado
estaciondria das equagdes. O modelo foi usado para estudo da resposta dinamica do
gaseificador frente a mudangas na taxa de alimentagdo de carvao, oxigénio e vapor de
agua. Foram analisados os efeitos de degraus de varia¢des nessas varidveis na compo-
si¢do gasosa dos produtos e perfis de temperatura ao longo do reator, sendo também

analisada a controlabilidade do gaseificador quando sujeito a disttrbios tipicos.

Chen| (1986)) propds um modelo matemaético o qual tratava da zona de pirélise

flamejante de maneira similar a [Reed e Markson (1983), exceto pelo tempo requerido



26 CAPITULO 2. TEORIA E REVISAO BIBLIOGRAFICA

para pirdlise completa que ndo era predito. A zona de redugdo do carbono residual
(ou gaseificacdo do carbono residual) foi modelada pela formulagdo de um modelo
elaborado de uma particula isolada, baseado nos principios de termo e hidrodindmicos

das correntes sélida e gasosa e balan¢o de massa e energia.

O’Hara| (1987) desenvolveu um modelo estaciondrio para gaseificador contra-
corrente a biomassa e confrontou com dados experimentais de planta piloto. O gaseifi-
cador foi modelado em duas partes: um modelo de combustado-gaseificagdo (CG) e um
modelo de pirélise (Pyr). O modelo CG considerou que a rea¢do de combustado é con-
trolada pela transferéncia de massa e a reagdo de deslocamento gds-dgua estd aproxi-
madamente em equilibrio. Para este modelo foi estudada a sensibilidade ao diametro
de particula, razdo ar/vapor, coeficiente de transferéncia de massa do oxigénio e ener-
gias de ativacdo das reagdes quimicas. O modelo Pyr considerou que o processo de

pirélise é limitado pela transferéncia de calor.

Kayal et al.|(1994) propuseram um modelo cinético para um sistema experimen-
tal de gaseificagdo contracorrente de madeira. Os autores consideraram as reagdes nas
zonas de oxidagdo e redugdo controladas pela difusdo e um modelo aproximado de re-
dugédo de nucleo ndo-reagido. Os resultados experimentais estavam de acordo com as
predi¢des do modelo dentro da faixa de operagdo. Apds, Kayal et al.|(1997) avaliaram
o mesmo modelo para diferentes condi¢des experimentais de operagdo com a mesma

precisao.

Ushima (1996) incluiu a modelagem e simulagdo bidimensional das etapas de
aquecimento, secagem e pir6lise de uma particula de biomassa, aplicado a um mo-
delo de simula¢do unidimensional de um gaseificador de contracorrente, operando
em regime permanente, baseado em modelos existentes na literatura. A partir dos
perfis de temperatura e concentragdo simulados ao longo da altura do leito e da espes-
sura da particula de biomassa, foi identificado e determinado as extensdes das zonas
existentes no interior do reator. As alturas das regides de pirdlise, secagem e aqueci-
mento, normalmente desprezadas ou ocupando uma extensdo reduzida nos modelos
unidimensionais, apresentam uma extensao expressiva no modelo bidimensional, cor-
respondente a cerca de 3/4 da altura do leito. A influéncia de alguns parametros opera-

cionais caracteristicos, como a umidade e o didmetro das particulas, e de propriedades,
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como a condutividade térmica do carbono residual e a entalpia de reacdo da pirdlise,
no desempenho do gaseificador, também foi avaliada. Os resultados simulados foram

comparados com dados experimentais.

Di Blasi (2000) prop6s um modelo dindmico avang¢ado, o qual inclui taxas finitas
para pirdlise de biomassa e combustdo de carbono residual, espécies gasosas e alcatrdo.
O modelo foi usado para simular os efeitos de mudangas nos coeficientes de transporte,
cinética quimica e condi¢des de opera¢do no desempenho do processo de gaseificagdo.
O modelo foi validado com dados experimentais de Manurung e Beenackers| (1994).
Por sua vez, |Di Blasi (2004) adaptou o modelo anterior para um sistema de gaseifica-
¢do contracorrente. O autor seguiu com uma compara¢do com dados experimentais
obtidos por Di Blasi et al.| (1999) e os valores preditos pelo modelo obtiveram uma boa
precisdo. Uma andlise paramétrica verificou que a eficiéncia da gaseificagdo era fa-
voravel para altas temperaturas causadas por um aumento do rendimento no reator.
O modelo também permitiu predizer o fendmeno oscilatério da estreita zona de com-
bustdo/gaseificagdo, além de identificar vérios processos modelados e sem importan-

cia que podem ser excluidos do modelo matematico.

Wurzenberger et al. (2002) apresentaram a gaseificagdo/combustdo de biomassa
de corrente transversal abrangendo mecanismos de secagem, pirdlise primdria e se-
cunddria, gaseificagdo e combustdo por um modelo cinético transiente. O modelo
proposto combinou particula isolada e leito fixo, o qual comparado com resultados
experimentais alcangou boa precisdo. Um importante resultado foi a estimativa do
tempo necessdrio para a combustdo completa do leito, que é um dado fundamental

para estimativa da posicdo da grelha e dimensdes do reator.

Giltrap et al[(2003) desenvolveram um modelo fenomenolégico para gaseifica-
¢do co-corrente sob regime estaciondrio para zona de reducao. Foi utilizada a cinética
levantada por Wang e Kinoshita (1993). O modelo foi comparado com dados ex-
perimentais de [Chee (1987) e Senelwa| (1997) de maneira satisfatéria, porém sobre-
estimando as concentracoes de metano. Babu e Pratik (2006) estenderam o modelo
proposto por Giltrap et al. (2003) incorporando a variagdo do fator de reatividade do
carbono residual ao longo do comprimento da zona de reducédo. Os autores concluiram

que o aumento exponencial do fator de reatividade do carbono residual ao longo do
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leito pelo modelo teve uma melhor predicdo dos perfis de temperatura e composigao
quando comparado com dados experimentais e demais modelos propostos na litera-
tura. Mais recentemente Kumar et al.|(2008) propuseram um modelo estaciondrio para
zona de reducdo. O modelo incorporava os fendmenos de transferéncia de calor e
massa e foi validado com dados experimentais de Jayah et al. (2003). Os autores estu-
daram os efeitos de pardmetros de operacdo e geométricos do processo. A partir dos

parametros estudados chegaram a um comprimento 6timo para a zona de redugao.

Jayah et al.| (2003) utilizaram o modelo proposto por Chen, (1986), complemen-
tado com Milligan| (1994), para estudo do desempenho de um gaseificador co-corrente
do Centro Nacional de Pesquisa e Desenvolvimento em Engenharia (NERD) no Sri Lanka. O
modelo foi calibrado com valores experimentais e apds seguiu-se com simulag¢ées para
a andlise de pardmetros de operagdo no desempenho do processo. Concluiram que o
teor de umidade do combustivel e o calor perdido para o meio externo afetavam mais

significativamente o desempenho do processo.

Yang et al.| (2006) formularam um modelo matemaético para estudar a gaseifica-
¢do usando ar a altas temperaturas. O modelo matemético considerou os principais
processos quimicos e fisicos e a influéncia da temperatura, concentracdo de oxigénio
e vazdo do ar alimentado. Validado com resultados experimentais, os autores con-
cluiram que: (a) temperaturas mais elevadas do ar produzem gases com maior poder
calorifico; (b) altas concentracdes de oxigénio produzem picos de valores da concen-
tragdo de gases produzidos; (c) baseado na temperatura do ar, dois modos distintos de
ignicdo sdo identificados: de controle reacional e de controle convectivo; e (d) hd um
valor critico para a temperatura do ar, acima do qual um pré-aquecimento adicional

ndo haverd um aumento de eficiéncia do processo.

Gobel et al.| (2007) analisaram o desempenho em estado estaciondrio de um ga-
seificador através de um modelo matemédtico e compararam com resultados experi-
mentais. O modelo era baseado em equagdes de conservagdo de massa e energia sim-
ples em um fluxo unidimensional, equilibrio quimico na fase gasosa e uma correlacdo
de Langmuir-Hinshelwood para descrever as rea¢des do carbono residual. O modelo
também foi usado para identificar uma estratégia de controle eficiente para operagdo

durante as alimentacoes.
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Tinaut et al.| (2008) desenvolveram um modelo unidimensional e estacionario
baseado no proposto por Di Blasi| (2000) para andlise de um sistema experimental de
gaseificagdo co-corrente de biomassa. Foi estudada a influéncia do tamanho de parti-
cula e velocidade superficial do ar insuflado frente ao desempenho do sistema experi-
mental. A maxima eficiéncia foi alcangada com o menor didametro de particula e veloci-
dade do ar, conseqiiéncia da maior razdo combustivel /ar no gaseificador que produz
um gas com maior poder calorifico. Os autores também identificaram as respectivas

zonas tedricas no processo real além dos mecanismos de troca térmica.

2.5 Simulacao de Sistemas de Gaseificacao de Biomas-
sa

A disponibilidade no mercado de ferramentas computacionais especificas tem tornado
cada vez mais prética a modelagem e simulacdo de sistemas, sem a necessidade de se
criar um software préprio para a resolugdo de um problema em particular. No entanto,
tais ferramentas podem perder um pouco em praticidade ao limitar a flexibilidade, so-
bretudo os simuladores de processos. A flexibilidade estd diretamente ligada a facili-
dade de se modelar problemas diversos e a possibilidade de adapta-los para os demais
casos. Por muitas vezes, simuladores de processos tornam a modelagem de um pro-
blema bastante limitada por causa de restri¢des da prépria forma como a ferramenta

foi concebida.

Entre as ferramentas computacionais especificas pode-se apontar dois tipos basi-
cos: softwares de CAM (Computer-Aided Mathematics) e softwares de CAPE (Computer-
Aided Process Engineering). Os softwares de CAM, ou assim chamados ferramentas
matemadticas computacionais, sdo os mais préximos dos recursos computacionais de
aplicagoes diretas em linguagem C e FORTRAN. Como ferramentas matematicas com-
putacionais pode-se citar Matlab (Mathworks, Inc.) e Mathcad (Mathsoft, Inc.). Os soft-
wares de CAPE, ou assim chamados simuladores de processos, sao ferramentas de en-
genharia sendo, muitas vezes, bastante especificas para casos particulares. Como simu-
ladores de processos pode-se citar Aspen Plus (Aspen Technology, Inc.) e HYSYS.Process
(Aspen Technology, Inc.). Neste contexto, sdo tratados a seguir os esforcos recentes na

simulacdo de sistemas de gaseificagdo de biomassa através de ferramentas computa-
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cionais especificas.

Mansaray| (1998), Mathieu e Dubuisson| (2002), |Prins (2005), Rao (2005), Xiang-
Ful (2000) e Nikoo e Mahinpey| (2008) utilizaram, em geral, um conjunto de reatores
ideais conectados e blocos de processos genéricos de forma a aproximar os respec-
tivos sistemas estudados aplicando o simulador de processos Aspen Plus (Aspen Tech-
nology, Inc.). Especificamente sobre modelos de equilibrio para gaseificagdo de bio-
massa, Bharadwaj| (2002) e Mahishi e Goswami| (2007) empregaram o software STAN-
JAN (REYNOLDS, [1986). Da mesma forma, Turn|(2007) investigou o uso de modelos de
equilibrio, porém utilizando o software comercial FACT (BALE et al., 1999). |Proll e Hof-
bauer| (2008) utilizaram o simulador de processos IPSEpro (SimTech Simulation Technol-
ogy) para simular um sistema combinado de gaseificacdo e turbina geradora através da

abordagem de equilibrio.

Esforcos recentes no uso de ferramentas de CFD (Computational Fluid Dynamics)
foram relatados por Wang e Yan| (2008). CFD é uma aplicacdo mais recente aplicada,
sobretudo ao escoamento de fluidos, mas que vem encontrando aplica¢des nas mais
diversas dreas. Abordagens especificas para sistemas de gaseificagdo de leito fixo co-
corrente destacam-se os trabalhos de Bakar (2003), Rogel e Aguillon (2006) e Sivakumar
et al| (2006) utilizando respectivamente os softwares comerciais Fluent (ANSYS, Inc.),
CEFX (ANSYS, Inc.) e Phoenics (CHAM, Ltd.).

De uma maneira geral, os simuladores de processos podem ser agrupados em
dois tipos: simuladores seqiienciais modulares, tais como o Aspen Plus (Aspen Tech-
nology, Inc.) e o HYSYS.Process (Aspen Technology, Inc.), e simuladores baseados em
equagdes, tais como o gPROMS (Process Systems Enterprise, Ltd.) e o Aspen Dynam-
ics (Aspen Technology, Inc.). Simuladores modulares seqiienciais contemplam uma in-
terface que dispensa ao usudrio o conhecimento da modelagem do processo, o que
torna o seu uso seriamente restrito as condi¢des impostas pelo modelo implementado.
Nos simuladores baseados em equagdes, o usudrio trabalha diretamente com o modelo
matemadtico, sendo assim sdo simuladores extremamente flexiveis de forma a poder se

adaptar a situagdes diversas.

Outro exemplo de simulador baseado em equagdes ¢ o EMSO (Environment for

Modeling, Simulation, and Optimization; Soares e Secchi) 2003), com desenvolvimento
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continuado pelo projeto ALSOC (http://www.enq.ufrgs.br/alsoc), em um consércio
que retine universidades e empresas petroquimicas nacionais. O simulador foi de-
senvolvido a partir do trabalho de Soares| (2003) com o objetivo de apresentar um
novo simulador genérico para processos dinamicos que satisfaca os usudrios, tanto
da academia quanto da indtstria, de forma mais completa do que os disponiveis no
mercado. Este simulador faz uso de uma linguagem de modelagem prépria orientada

a objetos (MOQO) que permite a elaboracdo de modelos mais estruturados e flexiveis.

2.6 Conclusoes

A modelagem matemadtica de sistemas de gaseificacdo esta fundamentada em duas
abordagens. Sendo que o grau de detalhamento e disponibilidade de dados sdo os
limitantes para se adotar uma ou outra abordagem. Modelos de equilibrio prevéem
as relagoes de equilibrio quimico e fisico do sistema para a predi¢gdo da composi¢do do
produto final. Estes sdo modelos mais simples e de facil extensdo para casos diversos, o
que é comprovado com a ampla aplicagdo em casos na literatura. Modelos cinéticos sdo
modelos fenomenolégicos mais rigoroso que permitem se estender ao tempo e espago
do sistema modelado. A abordagem cinética ndo é encontrada com tanta freqiiéncia
na literatura, mas tem-se desenvolvido bastante nas tltimas décadas culminando em

aplicagdes com ferramentas de fluido-dinamica computacional (CFD).


http://www.enq.ufrgs.br/alsoc

32

CAPITULO 2. TEORIA E REVISAO BIBLIOGRAFICA




Capitulo 3

Descricao do Processo

Uma descrigio sucinta do processo em estudo é feito neste Capitulo. A intengio é apresentar de
maneira resumida as caracteristicas fundamentais da planta piloto de forma que o leitor tenha
um rdpido entendimento do seu funcionamento. Para tanto, convencionou-se em dividir a
planta piloto em trés partes fundamentais: reator de gaseificacio, reator de combustio e sistema
de limpeza dos gases gerados no processo. Os subprocessos relacionados em cada parte sio
especificados e comentados isoladamente. Como este estudo estd fundamentado na andlise da

etapa de gaseificacdo, uma énfase maior ao reator de gaseificacdo serd dada neste Capitulo.

3.1 Introducao

Por meio de um projeto iniciado em 1997, entre 6rgdos de fomento a pesquisa (FAP-
ERGS, CNPq e FINEP) e as empresas Luftech Solu¢des Ambientais Ltda. e Preservar
Tratamento e Reciclagem de Residuos Ltda., o Laboratério de Processamento de Resi-
duos (LPR) da UFRGS iniciou um estudo para apontar alternativas para o destino dos
residuos solidos gerados pela industria coureiro-calgadista. Sendo assim, em agosto
de 2003 foi posta em operagdo uma planta piloto para tratamento térmico de residuos
solidos. Esta se encontra instalada junto a central de residuos da empresa Preservar
Tratamento e Reciclagem de Residuos Ltda., no municipio de Dois Irméos (RS) a cerca

de 60 km ao norte de Porto Alegre.

A planta piloto é constituida por um sistema de gaseificagdo e combustdo combi-

33
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nados seguido por um sistema de controle de emissdes, sem o aproveitamento energé-
tico dos gases de combustdo. Sistema este que ndo corresponde a um sistema de IGCC
completo, conforme visto no [Capitulo 2, que combina gaseificador e a combustdo dos

gases gerados em uma turbina a gés para geracdo de energia.

A planta piloto, em seu estado atual, possui uma capacidade térmica de 350 kW
gerada a partir de uma alimenta¢do nominal de 100 kg /h de residuos, sem o aproveita-
mento energético dos gases da combustdo. A apresenta um esquema da
planta mostrando cada etapa envolvida, além dos pontos de amostragem de tempe-
ratura, pressdo e composigdo de gases. A ilustra o processo com uma fo-
tografia do sistema real. J4 a ilustra um esquema detalhado dos reatores de

gaseificagdo e combustdo combinados.

A separacdo fisica entre os reatores de gaseificagdo e combustao se d4 pela grelha
basculante, sendo que ap6s a camara de combustdo tem-se um aparato para o con-
trole de emissdes gasosas e de particulados. Maiores detalhes do processo global, bem
como detalhes construtivos do mesmo, podem ser encontrados no trabalho de Godi-
nho| (2006).

3.2 Reator de Gaseificacao

No sistema estudado, o reator de gaseificacdo (RG), ou simplesmente gaseificador, é

um reator de leito fixo co-corrente, ou seja, as correntes de entrada e saida tém sen-

tidos iguais (Figura 2.3} [Secdo 2.3.1). O RG é limitado superiormente pela cAmara de

alimentacdo e inferiormente pela grelha.

A carga alimentada em semibatelada é recebida na caAmara de alimentacdo com
volume de 0,25 m?, sendo hermeticamente fechada através de uma tampa externa
e uma interna. A exaustdo dos gases presentes na camara de alimentagdo é feita
por sucgdo pelo ventilador que os remete para a zona de combustdo tercidria (ver
Secdo 3.3). Sendo assim, com este sistema de sucgdo, a cAmara de alimenta¢do opera

com pressdo interna negativa (vacuo).
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Figura 3.2: Foto da planta piloto (]GODINHOL |2006[).

camara de

j alimentacao

™ reator de
gaseificacdo

canaletas
(1% injegao de ar) \ ------ > T2
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™ grelha

reator de basculante

combustao

\

™ cinzeiro

—T5

™ para o SCE

Figura 3.3: Esquema dos reatores de gaseificagdo e combustdo combinados.
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O leito acomoda-se acima de uma grelha basculante e logo abaixo se tem o
cinzeiro. A grelha é a separagdo fisica entre os reatores de gaseificagdo e combustéo,
sendo a passagem dos gases produzidos na gaseificagdo para a camara de combustdo
da etapa seguinte. A capacidade do cinzeiro é fixa, o que limita o tempo de operagdo

da planta pela capacidade maxima de armazenamento deste.

Ao longo dos 1,95 m de altura e 0,63 m? de area transversal do RG identifica-se
a secagem do residuo, a perda de material volétil, a injecdo do agente gaseificante em
2 pontos e a produgdo do gas combustivel. Estes processos caracterizam, de cima para
baixo, quatro zonas tedricas dentro do reator: (1) zona de secagem (> 150 °C), (2) zona
de pirdlise (150-700 °C), (3) zona de oxidagado (700-1.500 °C) e (4) zona de redugdo (800-
1.100 °C). Estas 4 zonas sdo as etapas classicas e idealizadas reportadas pela literatura
(QUAAK et al., 1999; BELGIORNO et al., 2003) para um reator de gaseificagdo co-corrente

no estado estaciondrio.

Os processos (1), (2) e (4) absorvem calor provenientes do processo exotérmico
de oxidagdo (3). No processo de secagem, a umidade do combustivel é evaporada.
O processo de pirdlise separa o vapor de dgua, produtos organicos e gases ndo-con-
densaveis do carbono residual e cinzas do combustivel. Na zona 3 ocorre a oxidagao
parcial dos constituintes produzidos em uma reacdo exotérmica, enquanto o processo
de gaseificacdo reduz estes produtos a gases combustiveis em uma reagdo endotérmica
(BASU, 2006). Os minerais na corrente (cinza) se separam e deixam o fundo do gasei-
ficador como uma escéria inerte rica em cromo. Somente uma pequena fragdo desta

cinza é arrastada, requerendo a remogdo nas etapas posteriores.

3.2.1 Zona de Secagem

Essa zona situa-se no topo do gaseificador, onde é alimentado o residuo a ser proces-
sado, sofrendo secagem e pré-aquecimento pelos gases quentes que fluem ascenden-
temente. A secagem ocorre a pressdo atmosférica desde a temperatura ambiente até a

temperatura em torno de 380 K (SOUZA-SANTOS, 2004).

A remocdo da umidade absorve calor, de modo que um residuo, com alto teor

de umidade, deve ter um tempo de residéncia elevado na zona de secagem, para que
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ocorram as transferéncias térmicas exigidas. A quantidade de umidade do residuo
processado, que se transfere para os gases, tem influéncia no poder calorifico e na
eficiéncia térmica global do gaseificador (PONTE FILHO, 1988). Conforme observaram
Ghosh et al.|(2004), independente do projeto do gaseificador, normalmente nédo é pos-
sivel secar a biomassa até o patamar requerido. Colocando de outra forma, a gasei-
ticagdo de uma biomassa muito imida é um tanto complicada. Tentativas de fazé-la
podem geralmente resultar na produgdo de muita fumaca, um gés de baixa qualidade
e uma operacao instdvel. Isto também significa que poderia ser melhor se ter um sis-
tema externo de secagem ou se operar com uma quantidade suficiente de biomassa
seca para varios dias de operagao. Porém, conforme observado por Higman e van der
Burgt| (2003), deve-se ter cuidado para que no caso do sistema externo de secagem nao
se utilize um produto primdario como combustivel para gerar o calor necessdrio ao pro-
cesso. Exergeticamente isto ndo é atrativo, uma vez que reduz a eficiéncia energética
total. Neste sentido, uma melhor alternativa seria o uso de fontes de calor residuais de

um nivel de temperatura apropriado.

Apesar da sua aparente simplicidade, a secagem de uma particula s6lida é uma
combinagdo complexa de eventos envolvendo trés fases: dgua liquida, vapor e poros

da fase sélida por onde o liquido e o vapor migram.

3.2.2 Zona de Pirdlise

Desvolatizacdo ou pirdlise é um processo bastante complexo o qual envolve reacdes,
incluindo transferéncias de calor e massa resultando na liberagdo de misturas de gases
organicos e inorganicos da particula para a atmosfera circundante. Usualmente, o
termo pirolise é reservado ao processo de desvolatizacdo quando uma atmosfera inerte
circunda a particula (SOUZA-SANTOS, 2004). J& a pirdlise flamejante, outro termo bas-

tante usado, é definida como a pirélise seguida da queima dos seus gases produzidos.

Costuma-se agrupar os produtos da pirdlise em trés grupos:

1. Gases permanentes, também chamados de gases leves, compreendendo CO,

CO, CH,4 e quantidades menores de H, e hidrocarbonetos Cs;

2. Liquido pirolitico (alcatrdo), de composicdo altamente dependente da seve-
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ridade do tratamento térmico, isto é, temperatura e tempo de residéncia dos

vapores de alcatrdo na regido de oxidacado e a presenca de carbono residual;

3. Carbono residual, isto é, o restante do residuo sélido.

O processo global de pirdlise pode ser dividido em um estdgio primadrio e outro
secunddrio (BABU; CHAURASIA), 2004). Sendo assim, os fendmenos que se desencadeiam
na pirdlise quando uma particula sélida é aquecida em uma atmosfera inerte é desta-

cada pelo seguinte mecanismo:

1. O calor é primeiramente transferido a particula por (a) condugdo no interior
da particula sé6lida, (b) convecgdo no interior dos poros das particulas e (c)

convecgdo e irradiacdo da superficie da particula;

2. A temperatura interna da particula aumenta, causando (a) remogdo da umi-
dade presente na particula de biomassa e (b) ocorréncia de pré-pirdlise e

reacOes principais;

3. Ocalor trocado devido as reagdes quimicas e mudangas de fases contribuem
para um gradiente de temperatura como fun¢do do tempo, o qual é nédo-

linear;

4. Produtos volateis e gasosos fluem através dos poros da particula e partici-

pam no processo de transferéncia de calor;

5. As reagdes de pirdlise prosseguem com uma taxa dependente da tempera-

tura local.

Devido a esta complexidade, a desvolatizagdo é um assunto bastante estudado.
Recentemente Di Blasi (2008) realizou uma extensa revisdo bibliografica sobre o as-

sunto.

3.2.3 Zona de Oxidacao

Esta zona é caracterizada pela injecio do agente gaseificante. E dificil se dizer o que

exatamente é queimado na zona de oxidagdo de um gaseificador. Quando a biomassa
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original alcanga esta zona, muito desta pode ter se tornado carbono residual, portanto é
correto se assumir que grande parte dos gases da pirdlise e uma pequena parte do car-
bono residual queimam na presencga do oxigénio desta zona (GHOSH et al., 2004). Geral-
mente, os processos que se desenrolam nesta zona sdo simplificados considerando-se

uma Unica rea¢ao de oxidagdo do carbono residual.

3.2.4 Zona de Reducao

Esta é a zona, logo acima da grelha, onde ocorre a maioria das rea¢des que conduzem a
formacédo dos gases produzidos no gaseificador. Estes gases juntamente com os gases
de pirdlise atuam como gds combustivel que é queimado na etapa seguinte de com-

bustio.

Cabe notar que todo o oxigénio é consumido na zona de oxidagdo anterior.
As reagdes envolvidas sdo um tanto complexas, mas podem ser simplificadas como:
rea¢do de Boudouard, reacdo de gés-dgua, reagdo de deslocamento gis-dgua e reacdo

de metanagdo (GHOSH et al., 2004).

3.3 Reator de Combustao

O reator de combustdo (RC) possui um volume total de 0,730 m?* e recebe quatro in-
jecoes de ar para oxidacdo do géds combustivel gerado no RG. Conforme as inje¢oes
de agente comburente, convencionou-se dividir o RC em 4 zonas: zona de combustdo
primdria, zona de combustdo secunddria, zona de combustao tercidria e zona de com-

bustdo quaterndria (GODINHO, |2006).

A zona de combustdo primaria, com volume total de 0,160 m?, esta localizada
abaixo da grelha, logo ao final do RG. Nesta caAmara hd uma expansdo e o inicio da
combustdo do gas combustivel proveniente da zona de reducao da etapa de gaseifica-
cdo. Abaixo desta zona esta localizado o cinzeiro, com volume total de 0,110 m?, onde

sdo recolhidas as cinzas com uma granulometria maior.

O ar secundario, pré-aquecido pela passagem através da grelha, é injetado atra-
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vés de dutos distribuidos na segdo inicial da zona de combustdo secundéria, com vo-
lume total de 0,042 m®. Nesta zona ocorre um aumento da turbuléncia dos gases prove-

nientes do reator de gaseificacdo tendo em vista o aumento da eficiéncia da combustao.

A zona de combustdo tercidria possui formato cilindrico com volume total de
0,458 m?, sendo revestida com material refratdrio e concebida para garantir a com-
bustdo completa dos gases combustiveis formados no RG. Possui um queimador de
pOs- combustdo que é utilizado na partida do equipamento. A saida dos gases de com-
bustdo ocorre horizontalmente no centro desta zona. Por fim, tem-se a etapa final de
combustdo ocorrendo na zona de combustdo quaternaria. Esta zona possui formato
cilindrico com volume total de 0,075 m? e estd localizada a jusante da zona de com-

bustdo tercidria anterior.

3.4 Sistema de Controle de Emissoes de Gases

O sistema de controle de emissdo de gases (SCE) é formado basicamente por um ci-
clone, um resfriador gas-ar, um lavador Venturi, uma torre recheada e um segundo
lavador Venturi ligados em série. Esta etapa tem a funcdo de remover material par-
ticulado e neutralizar gases acidos além de resfriar as correntes vindas da etapa de

combustao.

Logo ap6s a zona de combustdo, um ciclone recebe os gases exaustos. O ciclone
é revestido externamente e tem a fun¢do de remover o material particulado presente
nos gases. O resfriador gds-ar tem a fungdo de diminuir a temperatura dos gases prove-
nientes do ciclone. O resfriador é constituido de dois cilindros verticais concéntricos.
Entre os cilindros estdo dispostas aletas longitudinais, favorecendo a transferéncia de
calor entre os gases e o ar escoante no espago anular. O fluxo gasoso que deixa o res-
friador gas-ar escoa para um lavador tipo Venturi, seguido por uma torre recheada,
e finalmente passa por um segundo lavador Venturi. Os lavadores Venturi tém como
funcdo principal abater as particulas nao retidas pelo ciclone. Na 4gua, usada como
liquido de lavagem, ocorre a adigdo de uma base (NaOH) para a neutralizacdo dos
gases 4cidos (SO, e HCI) formados no processo. Ja a torre recheada atua como um

eliminador de névoa.
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3.5 Caracterizacao do Residuo Sélido Processado

O residuo sélido recebido pela central de residuos é constituido predominantemente
de aparas de couros (50,54% em massa), além de papel (7,54%), tecido (9,95%), bor-
racha (5,55%) e lixo em geral (GODINHO), 2006). Para a operacdo da planta piloto,

consideraram-se apenas as aparas de couro como residuo processado. Este residuo

é caracterizado conforme a

Tabela 3.1: Caracterizagdo do residuo aparas de couro (GODINHO), 2006; (GODINHO et al., | 2007).

Valor médio Desvio padrao

Umidade (%p/p) 14,1 1,4
Andlise imediata (%p/p, base seca)
Matéria volatil 77,3 2,2
Cinza 5,8 0,5
Carbono fixo' 16,9 1,2
Densidade 400 kg /m? —
Diametro de particula? 0,5cm -

Anadlise elementar (%p/p, base seca)

C 49,31 0,80
H 8,52 0,08
O! 24,70 0,88
N 12,42 0,49
S 1,83 0,25
Cl 0,45 0,14
Cr 2,77 0,32
Poder calorifico (kJ/kg, base seca)
PCS 18.448,3 898,5
PCI? 16.575,5 -
Poder calorifico (kJ/kg, base imida)
PCT? 13.894,3 -

"Estimado por diferenca “Calculado

As aparas de couro apresentam alta quantidade de matéria volatil e baixa pre-

senca de material inorganico (cinza). Para Godinho (2006), estes residuos podem ser
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usados em processos de combustdo sem a necessidade de combustivel auxiliar. A par-
tir dos resultados da andlise elementar também é possivel observar que o
residuo possui alta concentracdo de nitrogénio, ja que, a pele animal é formada basica-
mente de proteinas e 4gua. Para operacado da planta piloto sao consideradas aparas de
couro de espessura média de 0,8 mm e comprimento aproximado de 10 mm (GODINHO
et al., | 2007).
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Capitulo 4

Modelagem do Processo

Neste quarto capitulo se entrard em detalhes da modelagem matemdtica adotada para o pro-
cesso de gaseificagdo de biomassa em estudo. A modelagem do processo estd fundamentada em
dois modelos distintos: um modelo de equilibrio e um modelo cinético, constituindo-se em duas
abordagens distintas. A fundamentagdo tedrica e a revisdo bibliogrdfica de ambas as aborda-
gens encontram-se no A descrigdo pormenorizada de ambos os modelos propostos,

incluindo equacionamento matemdtico e todas as hipéteses consideradas, é feita neste capitulo.

4.1 Introducao

A tarefa de desenvolvimento de um modelo matematico detalhado incorporando todas
as zonas de um gaseificador co-corrente para descricdo completa do processo é, inevi-
tavelmente, complexa e envolvente. Adicionalmente, a dependéncia das propriedades
fisicas e quimicas dos s6lidos na posi¢ao axial torna a modelagem do processo compli-
cada pela dependéncia de pardmetros experimentais de interacdo entre as fases. Ainda
mais, aliados a isto, dados experimentais insuficientes tém feito modelos cinéticos de
gaseificadores co-correntes pouco praticaveis quando comparados a modelos de equi-
librio.

Modelos cinéticos exigem o conhecimento de parametros cinéticos os quais pre-
véem a formacdo de compostos intermedidrios. Por outro lado, modelos de equilibrio

s6 exigem o conhecimento de propriedades termodindmicas dos compostos conside-

45
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rados prevendo as condigdes finais do sistema. Sendo assim, a disponibilidade de uma
maior ou menor quantidade de dados experimentais ditara as regras para escolha do

modelo matematico mais adequado (cinético ou de equilibrio).

De acordo com as necessidades praticas impostas, [Higman e van der Burgt
(2003) identificam dois tipos de modelos de gaseificagdo de biomassa: o do projetista e
do operador do gaseificador. Os autores enfatizam a importancia de um bom modelo
ser constituido por ambas as abordagens de modo que estas caracteristicas possam ser

prontamente encontradas sem que o usudrio tenha que fazer calculos adicionais.

O projetista tem a fungdo de realizar os calculos para um ntimero limitado de ca-
sos e, a partir destes, dimensionar a planta. Ele estara interessado nos resultados para
diferentes alimentag¢des, composi¢des de gases, efeitos térmicos, condigdes de arrefeci-
mento, condi¢des de partida e parada, condigdes 6timas para alimentagdo e condi¢des
de controle de processo. Ja o operador tem o seu equipamento assim como o é, mas ne-
cessita otimizar operagdes para condi¢des as quais sdo raramente iguais as inicialmente
projetadas. Portanto, o operador estard mais interessado em o que se pode esperar da
composicdo dos gases quando é alimentada uma carga especifica de biomassa e agente

de gaseificagdo.

Por analogia entre os conceitos apresentados por Li (2002) (Capitulo 2) e Higman
e van der Burgt (2003), pode-se definir o modelo cinético como o modelo do projetista
e, o modelo de equilibrio como o modelo do operador. Neste trabalho desenvolveu-se
um modelo de equilibrio e um modelo cinético que a partir daqui serdo tratados como
modelo simplificado e modelo rigoroso, respectivamente. Na seqiiéncia segue-se o

detalhamento dos modelos simplificado e rigoroso, desenvolvidos nesta dissertacéo.

4.2 Modelo Simplificado

Em uma situagdo de operagdo ideal, pode-se considerar que os produtos que deixam o
gaseificador sdo todos gasosos, predominantemente espécies quimicas de menor peso
molecular, principalmente CO, CO,, H,O, Hy, N, e CH, e tragos de outras substancias

quimicas (MELGAR et al., 2007)).
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Devido ao trabalho produzido no processo de gaseificagdo ser nulo e o calor
perdido ser pequeno e poder entdo ser negligenciado, a entalpia dos reagentes que
chegam e dos produtos que deixam o processo sdo consideradas iguais neste modelo.
A combinacdo das leis de conservagdo de energia em sistemas abertos, a lei quimica
da conversacgdo de espécies atomicas e as leis de equilibrio quimico fornecem um fer-

ramental para predi¢cdo da composic¢do dos gases de saida produzidos.

4.2.1 Modelagem Matematica

O modelo simplificado aqui proposto é um modelo de equilibrio estequiométrico tal
como os apresentados por Melgar et al. (2007), Hau et al. (2008) e Sharma| (2008).
A abordagem estequiométrica comega selecionando entre todas as possiveis espécies
contendo os elementos considerados (C, H e O, etc.), somente aquelas espécies que es-
tdo presentes em maior quantidade, isto é, aquelas espécies com o menor valor de ener-
gia livre de formacdo. Resolvendo as reagdes de equilibrio relacionadas juntamente
com o balan¢o de massa e energia das espécies envolvidas obtém-se a composi¢do em

equilibrio desejada.

Para formular o modelo simplificado adotam-se as seguintes consideragdes:

1. Biomassa seca composta por somente 5 elementos: carbono, hidrogénio,

oxigénio, nitrogénio e enxofre (sistema CHONS);

2. Sistema adimensional e estaciondrio, o que é conhecido na literatura como
modelo 0-D;

3. Sistema formado por um tnico volume de controle de forma que as vari-
agOes de propriedades fisicas internas (temperatura, pressao e concentragdo)

e a presenca de reagdes quimicas intermedidrias sao negligenciadas;

4. Tempo de residéncia dos reagentes é suposto ser alto o suficiente para que

o equilibrio quimico seja alcancado;

5. Todas as reagdes estdo em equilibrio quimico, portanto, é considerado que
os produtos da pirdlise sejam consumidos e atinjam o equilibrio na zona de

reducdo antes que deixe o gaseificador.
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6. Produto gasoso final da gaseificacdo constitui-se de somente 8 compostos
quimicos: H,0, O3, Ny, CO, CO4, CHy, Hy e SO»;

7. Todo o oxigénio é consumido e todo o carbono da biomassa é gaseificado no

processo, e assim a formacgdo de carbono residual pode ser negligenciada;

8. Cinza ndo estd envolvida em nenhuma reagdo quimica ou como catalisador,
portanto, é considerada um material inerte, da mesma forma o nitrogénio

presente na biomassa e no ar;

9. Todo o enxofre (S) da biomassa é convertido diretamente em didéxido de

enxofre (SO,);

10. Sistema comporta-se como géas ideal.

Utilizando um programa geral de calculo de equilibrio desenvolvido pela NASA,
Desrosiers| (apud PRINS, 2005) mostrou que sob condi¢des de gaseificagdo (com tempe-
raturas entre 600 e 1.500 K), as tinicas espécies presentes a concentra¢des maiores que

10~*% em base molar sao H,O, CO, CO,, CH,, H, e carbono sélido (carbono residual).

O modelo aqui apresentado considera um sistema do tipo CHONS, isto é, con-
sidera que todos os componentes envolvidos sdo formados por dtomos de C, H, O, N
e 5. Sdo nove os componentes envolvidos: biomassa seca (C,H,,0,N,S,), dgua (H20),
oxigénio (O;), nitrogénio (N;), hidrogénio (H,), monéxido e diéxido de carbono (CO e

CO,, respectivamente), metano (CH,) e diéxido de enxofre (SOy).

Para o processo de gaseificagdo de biomassa, considera-se um sistema em que
biomassa iimida e ar reagem instantaneamente formando componentes gasosos se-

gundo uma reagdo global do tipo:

in in 0,79 —ua ua
CnHmOquST + nH20H20 + N (02 + w—_m 2 + 0,21——UCLH2O>
— n{ioHa0 + nglOg + n{ Ny + ngE CO + ngd, CO, 4 ngii, CHy 4.1)

t t
‘|—7’L(})Iu2 H2 + n§%2SOQ

onde n, m, p, ¢ e r sdo as fra¢gdes molares respectivamente de C, H, O, N e S na composi-

out

¢do equivalente de uma molécula de biomassa seca; ni" e n* respectivamente as quan-

tidades molares de reagentes e de produtos i por mol de biomassa seca alimentada; ua
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fracdo molar de umidade no ar. Sendo que, a partir da andlise elementar da|Iabela 3.1
Secao 3.5, a biomassa seca tem a seguinte composigao: CHs ¢5800,376No,21650,014, NOrma-

lizada em C.

Através do balango de energia do processo, é possivel se estimar a temperatura
reacional final e se calcular a composicdo do gas produzido em equilibrio como uma
funcdo da temperatura. Em razdo das constantes de equilibrio quimico e das carac-
teristicas termodindmicas dos gases, tais como os calores especificos, serem fun¢des
da temperatura, este pardmetro é adotado em cada iteracdo do processo de céalculo, al-
cancando, ao final, um equilibrio termodinamico e também quimico. Para este sistema,

assume-se o seguinte equacionamento:

Balanco de massa elementar

Ne Ne
Fm Syl = Fo Syt (4.2)
i=1 1=1

onde ny,; € amatriz do namero de elementos (d&tomos) £ de um componente (molécula) :.

E a normalizac¢do da fracdo de componentes:

Nc
D at =1 (4.3)
=1

que complementa o balan¢o material elementar.

Balanco de energia

Ne Ne¢
Fin Z x;nlen + Qin _ Fout Z x;)utHiout + Qout (44)
i=1 i=1
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Relacoes de equilibrio

A constante de equilibrio para as reagdes envolvidas é definida como a razdo entre as

pressdes parciais dos componentes envolvidos dada pela equacdo abaixo:

Nc P Vi,j
K=1] (F) (4.5)
i=1 °

onde P, é a pressdo de referéncia igual a 1 bar e a pressdo parcial P; é dada pela lei de
Dalton:
P, = x;P (4.6)

Pode-se ainda relacionar K; com a temperatura através da equacéo:

~RTInK; = AG? 4.7)

A energia livre de Gibbs padrao de reacdo (AGY) pode se relacionar com a tem-

peratura com a equacdo abaixo:

i(AG;) AHY

- 4.
dT’" \ RT RT? (48)

Substituindo na[Equagdo 4.7|a[Equacdo 4.8integrada, tem-se a Equacdo de van’t
Hoff:

(4.9)

_ AGY-AHy AH? 1 /T Ac;de_/T Acg’jd_T

K, = 1
A RT, < RT 'TJ). R w R T

de forma que as expressdes das primeira e segunda integrais sdo dadas pelas Equagdes

e respectivamente:

AC, o 11
ST _TH 1 AD; (= — = ) (@
3 ( O)+ ](TO T) (410)

Ton )
/ % gy — AAj(T—To)+ABJ (T? —T2) +
n, R 2

T Ac® . dT T AD:\ (T+T
P AAIn [ — AB; AC;T? J V(T -1 )
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Considera-se duas reagdes reversiveis: reacdo de metanacdo e reacdo de
deslocamento gés-dgua (ZAINAL et al}, 2001).

C + 2H, < CH, (4.12)

4.3 Modelo Rigoroso

Nesta abordagem propdem-se um modelo em que se considera a cinética das princi-
pais reagdes envolvidas, além dos fendmenos de transferéncia de calor e massa entre
as fases envolvidas. O modelo rigoroso desenvolvido é baseado nas modelagens pro-
postas por Di Blasi| (2000), para um caso transiente, e Tinaut et al. (2008), para um caso

estaciondrio, de uma gaseificador co-corrente.

O modelo originalmente proposto por |Di Blasi (2000) é aplicado para a gaseifica-
¢do co-corrente com a alimentacdo da biomassa e a injecdo da corrente de ar dada pelo
topo do reator. De forma anéloga, Tinaut et al. (2008) tem uma configurac¢do similar,
exceto por ser invertido. Como o sistema em estudo neste trabalho admite a corrente
de ar em duas alturas intermedidrias entre o topo e a grelha convencionou-se de di-
vidir o reator de gaseifica¢do, para fins de modelagem, em 3 reatores independentes:
reator de topo, reator de meio e reator de fundo. A modelagem é a mesma para todos
os reatores diferenciando-se apenas as condi¢des iniciais e de contorno de forma que
as condi¢des de entrada do reator de meio sdo as condi¢oes de saida do reator de topo
acrescido de uma corrente de ar externa. De igual modo, as condi¢des de entrada do
reator de fundo sao as condi¢oes de saida do reator de meio acrescido de uma corrente

de ar externa.

4.3.1 Modelagem Matematica

O modelo estd fundamentado nas equag¢des de conservagdo da massa e energia, de

forma que os termos geradores sdo descritos por submodelos fisicos (transferéncia de
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calor e massa) e quimicos (cinética quimica).

Sao parametros de entrada do modelo: dimensdes do reator, condi¢des de ope-
ragdo, temperaturas de entrada do sélido e do géas, pressdo, concentragdes, fluxos e
temperatura da parede. Variaveis calculadas incluem: perfis axiais das temperaturas

do sélido e do gés, pressdo, concentragdo de espécies e fluxos do sélido e do gas.
As seguintes consideragdes sdo adotadas no modelo:

1. Sistema dinamico e unidimensional (modelo 1-D);
2. Fases solida e gasosa envolvidas com fluxos co-correntes;
3. Parede do reator como tinica fonte/sumidouro de calor;

4. Comportamento da fase gasosa como de géas ideal.

Do fluxo co-corrente das fases sélida e gasosa ao longo do leito do reator, os

seguintes processos sao considerados:

1. Secagem da biomassa;

2. Desvolatizacdo da biomassa e degradacdo térmica do alcatrao;
3. Combustdo e gaseificacdo do material carbonoso;

4. Combustdo de espécies volatilizadas;

5. Resisténcia a transferéncia de massa extra-particula;

6. Transferéncia de massa através do leito entre as fases sélida e gasosa (umi-
dade);

7. Transferéncia de calor entre as fases e a parede do reator;
8. Transferéncia de calor por radiagao;
9. Auséncia de equilibrio térmico entre as fases sélida e gasosa;

10. Fluxos varidveis das fases sdlida e gasosa.
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Balan¢o de massa

O balango de massa para o sistema pode ser representado por expressdes de balangos
globais e por componentes com termos de acimulo, advectivo, difusivo e de geracao.
Sdo considerados 11 componentes, 3 sélidos e 8 gasosos. Os componentes sélidos sdo:
biomassa (5), umidade (M) e carbono residual (C'). Os componentes gasosos sdo: al-
catrdo (7'), vapor de dgua (H,0), oxigénio (O,), nitrogénio (N5), diéxido e mondxido de

carbono (CO; e CO, respectivamente), hidrogénio (H;) e metano (CHy,).

Balango para a fase sélida:

Ipi | IpiUs)
T e, = le ViR, (4.14)
ondei=B, M,Cej=m,p.
Balango para a fase gasosa, exceto Na:
dp;  O(pU,) O O i
: ) 2 i . R+ w
cor t T = 5 (ng az) + Muw; Y vigRj+w; (4.15)

j=1
onde 7 = T, Oy, CO,, Hy, HyO, CHy, CO e j = m, c1—c5, g1—g3, wg. O termo w; repre-
senta a quantidade de espécie gasosa i produzida por reacdo quimica na fase sélida,
apresentadas na Tabela 4.5 [Subse¢do 4.3.3

N’r‘s

j=1
ondei=B, M,C e j=pi, ps.

A concentragdo madssica de nitrogénio (N3) é calculada por diferenca da quanti-

dade total p,, concentragdo mdssica da fase gasosa:

PN = 09— D P (4.17)

i#Na

onde p, é dado pela lei dos gases ideais:

PMuw, = p,RT, (4.18)
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Balango global para a fase solida:

Neg Nrg

=> Y iR (4.19)

=1 j=1

Equacgéo da continuidade:

Neg Nipg Neg

dp
€ 8tg Z Z viiMw;R; + (1 — vey, )Ry, + Z Vi py Ry (4.20)

i=1 j=1 i=1
onde i = T, Oy, COy, Hy, H,O, CHy, CO, Ny e j =m, ¢5, g1—9g3, wg. Os termos do lado
direito da igualdade representam as taxas de producdo de todas as espécies gasosas
(Tabela 4.5 Subsecao 4.3.3).

Balanco de energia

Os balancos de energia sao constituidos pelos termos de acimulo, calor por condugao
e por adveccdo, calor das reagdes quimicas, e calores trocados entre as fases e a parede,

conforme abaixo:

Balanco de energia para a fase sélida:

H T, N
(9(,03 s) a (A*a ) + 3(Usp3 s

ondei=B,C, Mej=cs, gi—g3, p1, m

Balango de energia para a fase gasosa:

Ea(PgHg) _ 9 (A*aT > + O(UypgH,

ot T 02 \"9 02 0z

Nrg

Z RiAH; + Quy — Qqu (4.22)

onde i =T, Oy, CO,, Hy, H,O, CHy, CO, Nj e j = ¢1—c4, wg, po. O calor trocado entre as
fases solida e gasosa ((s,) e os calores trocados da parede para as fases sélida (Qs,) e

gasosa ((4.) sdo dados por:

Qsg = hsgup(Ts — 1) (4.23)
Qsw = 42“” (T, — Ty) (4.24)
ng = 4hgw (Tg - Tw) (4-25)

dy
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Queda de pressao

A queda de pressdo no gaseificador é modelada usando a lei de Darcy generalizada (DI
BLASI, [2000):

KoP

—57 = U= Us (4.26)

onde K é a permeabilidade do fluxo de gas no leito como funcdo da conversdo da

biomassa (DI BLASI, 2004):

1 _
K= <”—B) Kp+ ( pB) Ko (4.27)
PB, PB,

com Kp=1-10°%m?e K¢ =5 -107% m?, escolhidos de forma a manter a pressdo do

gds no reator proxima de valores da pressdo atmosférica.

4.3.2 Condicoes Iniciais e de Contorno

O modelo proposto é formado por um sistema de equagdes diferenciais parciais no
tempo (t) e no espago (z), o qual necessita de condi¢des de contorno e condigdes iniciais
adequadas. Devido a especificagdo de operacdo do reator em co-corrente com inje¢des
de ar a 81 cm e 15 cm acima da grelha (fundo do reator), convencionou-se em dividir o
reator de gaseificagdo em trés reatores independentes: reator de topo, reator de meio e

reator de fundo.

A modelagem matemadtica aqui proposta necessita de 13 condi¢des iniciais e 24
condi¢des de contorno, conforme as Tabelas 4.3]e[d.4 Sao 13 condigdes iniciais,
uma para cada equagdo diferencial parcial temporal e 24 condi¢des de contorno, uma
para cada equagdo diferencial parcial espacial sem termo difusivo e duas para cada

equacdo com termo difusivo.
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Tabela 4.1: Condigdes iniciais para o reator de gaseificagdo para z =0,z = L] ez = L].

Condigdes iniciais

Fase gasosa
pi =0, i=T,C0O, Hy, CHy, CO (4.28)
Pi = PgoTio, =0z, HyO (4.29)
)
)

T,=T,, (4.30
Uy =Ug,o (4.31

Fase sélida
PB = ps,o<1 - xM,o) (432)
PM = Ps,0TM,o (433)
pc =10 (4.34)
T, =T, (4.35)

Tabela 4.2: Condic¢oes de contorno para o reator de topo.

Posicdo Condig¢des de contorno
z=0 Fase gasosa
pi =0, i=T,C0O,y Hy, CHy, CO (4.36)
Pi = PgoTio, =0y HyO (4.37)
F,=F,, (4.38)
T,=T,, (4.39)
P=P, (4.40)
Fase sé6lida
PB = ps,o(l - 'rM,o) (441)
PM = Ps,oTM,0 (442)
pc =0 (4.43)
Fy=F, (4.44)
Ty =Ts, (4.45)
z=1L7
%‘: =0, i=T,0, COy, Hy, H,0, CH,, CO (4.46)

o, _ ot _
Dz 0z

(4.47)
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Tabela 4.3: Condi¢des de contorno para o reator de meio.

Posicdo Condig¢odes de contorno

2= L] Fase gasosa
Pi = p@L‘l"/ 1= T/ 02/ COQ/ H2/ HQO/ CH4/ CO (448)

Fy=F, 4 (4.49)
T,=1T, Lt (4.50)
P = PL1+ (4.51)
Fase sélida
pi =Py 1= B, M,C (4.52)
F, = F57L1+ (4.53)
T, = T87L1+ (4.54)
z =Ly
aapi =0, i=T,0, COy Hy, HyO, CHy, CO  (4.55)
z

o1, IT,
— = = 4.56
0z 0z ( )

Tabela 4.4: Condig¢oes de contorno para o reator de fundo.

Posicdo Condig¢oes de contorno

»z= L3 Fase gasosa
Pi = inL;/ 1= T/ 02/ COQ/ H2/ HZO/ CH4/ CO (457)

Fy=F, .+ (4.58)
Ty=T,.: (4.59)
P =P (4.60)
Fase s6lida
Pi = pPiry 1= B, M,C (4.61)
Fo=F, . (4.62)
T.=T,.: (4.63)
z=1L
‘2’0" —0, i=T,0y COy Hy, HyO, CHy, CO  (4.64)
V4

o1, _ O,

— = = 4.65
0z 0z 0 ( )
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4.3.3 Cinética Quimica

Este modelo considera rea¢des em fase sélida, fase gasosa e reagdes heterogéneas pres-
crevendo 12 reacdes independentes envolvendo 11 componentes. A lista as

reacdes consideradas.

Evaporacao

Segundo Di Blasi (2008), em modelos simplificados de evaporagdo da umidade, o feno-
meno de difusdo da dgua em fase liquida e vapor sdo assumidos ser negligencidveis
(BRYDEN et al,, |2002) ou mesmo se assume que ocorra instantaneamente (YOON et al.,
1978). Assim como em outros estudos, a taxa de evaporacdo é considerada derivada
da pressdo de vapor saturada (DI BLASI, 2000). A taxa de secagem é controlada pelo
calor fornecido e ocorre no ponto normal de bolha da 4gua ou, para baixos teores de
umidade, a uma temperatura empiricamente determinada. Nesta forma, o decréscimo
da pressdo de vapor é tratado como um acréscimo no ponto de bolha da umidade,
definido como a temperatura na qual a umidade estd em equilibrio com vapor de 4gua

a pressdo atmosférica.

Em alguns casos (BRYDEN et al., 2002; DI BLASI et al., 2003), uma lei de Arrhenius
dependente da temperatura da taxa de evaporacdo é proposta. Bryden et al,| (2002)
consideram o processo de evaporacdo somente iniciado a partir de uma temperatura
de 368 K e entdo a taxa correspondente é aproximada por uma lei de Arrhenius de 1°
ordem. Esta abordagem considera uma espessura finita da regido de evaporagao e tam-
bém facilita a solugdo numérica, uma vez que a presenca de uma expressao empirica
para a pressdo de vapor dificulta a resolugdo, diferente de uma equagido desenvolvida

ou um termo simples de geracao.

Cada uma destas abordagens tem suas vantagens e desvantagens, e nenhuma
tem uma clara vantagem sobre as demais. A abordagem adotada neste estudo é a
proposta por Benkoussas et al.| (2007), pela simplicidade de implementagao e solucao,
sendo que as principais caracteristicas qualitativas do processo sdo preservadas, isto

é, a temperatura aproxima-se ou distancia-se continuamente de um limite do processo
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Tabela 4.5: Rea¢des quimicas envolvidas no processo.

Reacdo quimica

Fase sélida
Evaporacgao (m)
km

HyO() = HaO0(y, (4.66)
Pirdlise primaria (p1)"

k
B % 0,7389C + 0,1182CO + 0,2266C05 + 0,0345H, + 0,0788CH,  (4.67)
+0,4581H,0 + 0,3941T
Pirélise secundaria (p2)’

k
T -2 0,3663CO + 0,4488C0O, + 0,1848CH, (4.68)

Fase gasosa

Combustio do alcatrdo (c;)?
ke,

CH07739301,264 +0,052809 — CO + 0,3696H>0 (469)
Combustdo do metano (c2)

ke
CHy + 1,509 —2% CO + 2H,0 (4.70)

Combustao do monéxido de carbono (c3)

200 + 05 22, 200, 4.71)
Combustado do hidrogénio (c4)

9H, + Oy 4, 9H,0 4.72)
Reagdo de deslocamento gas-dgua (wg)

CO + HyO <9 COy + H, (4.73)

Reacoes heterogéneas
Reacdo de Boudouard (g1)

C+COy 24 200 (4.74)
Reacdo de metanacao (g2)

C+ 2H, 22, CH, (4.75)
Gaseificacdo do vapor de agua (g3)

C +H,0 2%, CO + H,y (4.76)
Combustido do material carbonoso (c5)

ke
C+ 0y — COq (4.77)
TEstimado a partir de Font et al.| (1999) e Di Blasi| (2000)

de secagem. Contudo, os parametros cinéticos foram adaptados para o caso do couro
de forma que a umidade deste seja completamente liberada ja nas primeiras etapas do
processo. A recondensagdo da d4gua ndo é considera aqui. A [Iabela 4.6| apresenta as
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expressoes e valores considerados.

Tabela 4.6: Cinética da evaporagdo da umidade adaptada de Benkoussas et al. (2007).

Taxa da reacdo (R;) Taxa  especifica da  Fator pré-exponencial Energia de ati- Calor de reagdo
reagao (k;) (Aj)l vagao (Ej)l kJ/-  (AH, ;) (K]/kg)
mol)
R = kmT Y 2p k= Am exp(—g—'ﬁ) 1,0 - 108 K05 /s 50 2.269,7 (4.78)
TEstimado
Pirdlise

O mecanismo real da reacdo de pirdlise de biomassa é extremamente complexo devido
a formacdo de milhares de compostos intermediarios. Ndo obstante, pirélise nado é
somente um processo quimico, ele envolve mudangas de fase e transferéncias de massa
e calor. Assim, rigorosamente falando, o uso do termo cinético para descrever a pirélise
nao é apropriado. Contudo, a pirdlise de biomassa é geralmente modelada com base
na cinética aparente. Diferentes mecanismos quimicos sdo usados por vérios autores
sendo que Babu e Chaurasial (2004) identificou 3 mecanismos bésicos para pirélise de
madeira. O mecanismo mais simples considera um estagio primdrio e secundério.
Neste caso, a biomassa é termicamente degradada de acordo com rea¢des primdrias
resultando em gds, alcatrdo e carbono residual. Ja o alcatrao sofre reagdes secundarias

de craqueamento.

A abordagem de um estdgio primadrio e outro secunddrio é aplicada por Di Blasi
(2000), e é também considerado neste estudo. Consideram-se os estdgios primdrio e se-
cundario aglutinados em duas tinicas reacdes p; e p, envolvendo estequiometrias (v; ;)
e parametros cinéticos especificos (k,,, k,,) (Tabela 4.5). No entanto, fez-se necessario o
ajuste dos parametros para o caso da pirdlise de couro a qual, na literatura, é limitada
aos trabalhos de Caballero et al. (1998) e Font et al. (1999).

Caballero et al.| (1998) identificaram dois processos globais de degradagdo de
residuos de couro: um a 823 K e outro a 913 K, na presenca de uma atmosfera inerte
através de estudos gravimétricos. Uma modelagem matemaética foi proposta conside-

rando-se os processos como sendo independentes. Assim, foram estimados os parame-
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tros cinéticos para as duas reagdes independentes a partir de dados experimentais. Ao
passo que Font et al.|(1999) identificaram os principais produtos da pirélise priméria e
secunddria de residuos de couro. Os processos de degradacdo primdria e secundéria
foram reproduzidos em fornos sob atmosfera inerte e a composi¢do dos principais pro-
dutos foi levantada para uma faixa de 773-1.073 K. O residuo de couro processado em
ambos os casos tem composi¢cdo mdssica em base seca de 45,9% de material volatil,

37,8% de carbono fixo e 16,3% de cinza, j4 a umidade fica em torno de 12% em massa.

Para a pirdlise primadria, os valores de energia de ativagdo e fator pré-exponencial
foram estimados de maneira que a formagao de voléateis seja total nas primeiras etapas
do processo e que seja alcangada as faixas experimentais de temperaturas desta etapa.
Para a pirdlise secunddria, os valores de energia de ativacdo e fator pré-exponencial
foram mantidos conforme Di Blasi (2000) devido ao processo de pirdlise secunddria
descrito por Caballero et al.| (1998) ndo corresponder exatamente ao mesmo fendmeno
de craqueamento térmica do alcatrdo. Os calores de reagdo sdo escolhidos como os da

pirdlise primdria e secundaria da madeira de Di Blasi (2000) pela indisponibilidade de

tais valores especificos para residuos de couro (Iabela 4.7).

Tabela 4.7: Cinética das reag¢des de pirdlise (DI BLASI, 2000).

Taxa dareagdo (R;)  Taxa especifica dareagdo  Fator  pré-exponencial Energia de Calor de
(k5) (Aj) ativacdo (E;) reagdo (AH, ;)
(kJ/mol) (kJ/kg)
Rp, = kp, p% kp, = Ap, exp( — }’f;PTlV 1,010 m3/kg s ! 801 -420 (4.79)
Ry, = ekp,ypr kpy = Ap, exp| — g? 4,28-109 /s 107 42 (4.80)
g
'Estimado

Segundo Bryden| (1998), experimentalmente o peso molecular do alcatrdo situa-
se entre 100 e 150 kg/kmol. |Di Blasi (2000) considera o alcatrdo, de acordo com Bry-
den e Ragland (1996), como um hidrocarboneto CH; 52000 027 de peso molecular de 95
kg/kmol. Para o presente modelo, a composi¢do do alcatrdo foi estimada a partir dos
produtos gasosos da sua decomposi¢ao como CHy 739301 264 de peso molecular de 33
kg/kmol. Da mesma forma que para o alcatrdo, a biomassa foi estimada como um

hidrocarboneto de composicdo CH; 960601567 € 49,26 kg /kmol.
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Como esperado, caracteristicas da desvolatizacdo, as quais sdo representativas
de reagdes primadria e secunddria, tem sido esperadas como dependentes das condicdes
de aquecimento e do tipo de biomassa. Assim sendo, a qualidade dos parametros
cinéticos destas reagdes sdo fundamentais para uma boa predicdo de todos os demais
produtos das rea¢des subseqiientes. Estes parametros cinéticos sdo diretamente rela-
cionados a composi¢do da biomassa (teor de matéria volatil e carbono fixo) e por si s6

sdo unicos para cada biomassa.

Combustao dos produtos volateis

Segundo Di Blasi| (2000), a combustdo dos produtos voldteis é um importante processo
na gaseificacdo em co-corrente. Em seu trabalho, o tratamento proposto por Bryden e
Ragland| (1996) para combustdo de biomassa em leito fixo é adotado. Hidrocarbone-
tos, aos quais incluem alcatrdes e metano, reagem com o oxigénio para formar vapor
de 4gua e mondxido de carbono, de acordo com uma reagdo global de taxa finita. A
formacdo da reacdo intermedidria, monéxido de carbono, é importante para a correta
predicdo do tempo de atraso da ignicdo. Também sdo consideradas as taxas de reagdes
globais para a combustdo do monéxido de carbono e hidrogénio. Porém, para simplifi-
cacdo de célculo, ao invés de uma taxa infinitamente rdpida de consumo de hidrogénio,

um alto fator pré-exponencial e uma baixa energia de ativagdo sdo introduzidos para

uma taxa de reacdo de segunda ordem,

Tabela 4.8: Cinética das reag¢des de combustado de voléteis (DI BLASI, 2000).

Taxa da reagdo (R;) Taxa  especifica da Fator pré-exponencial Energia de Calor de

reagéo (k;) (Aj) ativacdo (E;) reacdo(AH, ;)

(KJ/mol) (J/kg)

Re, = ke, TyCrCo, ke, = A, exp(f g;q ) 9,2:106 m3/kmol K s 80 244 (4.81)
Rey = ekey TyCon,Co,  kiey = Acyexp(— 552 ) 92:10° m? /kmol K's 80 -805 (4.82)
Rey = eke; CcoCo, 0%’ Fey = Acy exp(— j;;ag ) 1,3-10'7(m3 /kmol)-5s 1 167 283,033 (4.83)
Re, = eke, Ci1,Co, key = Ac, exp(—g—;‘:) 516103 m3/kmols! 171,552 241,82 (4.84)
_ISouza-Santos-(2004)1Higman e van der Burgt-(2003)18rinivasan et al.-(1998)
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Deslocamento gas-agua

Igualmente para reagdes homogéneas, a reacdo de deslocamento gas-dgua é também
considerada, A reagdo é descrita por uma taxa de reagdo finita, com a
cinética descrita por |Souza-Santos| (2004) e ao calor de reacdo por Higman e van der
Burgt| (2003).

Tabela 4.9: Cinética da reacdo de deslocamento gas-dgua (SOUZA-SANTOS, 2004).

Fator pré- Energia de ativagdo Calor de reagdo
exponencial (A;) (E;) (K]/mol) (AH, ;) 2 (K /kg)
Taxa da reagdo (R;)
Rug = ehug (CooCino — 992782 ) 278 126 41,98 (4.85)
Taxa especifica da reacdo (k;)
Kp=Ap exp<— ZE ) 0,0265 65,8 (4.86)

“THigman e van der Burgt(2003) 2Basul (2006)

Combustao e gaseificacao do material carbonoso

As reagdes de combustao e gaseificagdo do material carbonoso sdo rea¢des heterogéneas
e descritas pelo modelo de ntcleo nado-reagido (encolhimento de particula) conforme

Di Blasi (2000), onde uma longa zona de reagdo propaga-se através do material car-

bonoso isotérmico (Tabela 4.10).

Sao considerados dois mecanismos responsaveis pela taxa da reagao global: di-
fusdo através do filme gasoso, circundando a particula, e cinética quimica intrinseca.
Para esclarecer os efeitos simultaneos das duas resisténcias, uma taxa de reagao volu-
métrica efetiva é introduzida, baseada na suposicao da dependéncia linear da taxa de

reacdo na concentragdo de espécies oxidadas/gaseificadas.

A taxa especifica para estas rea¢des sdo definidas como uma taxa especifica efe-
tiva, k7, pela adigdo do efeito difusivo. A taxa especifica efetiva de reacdo engloba os

termos da expressdo de Arrhenius, k;, com uma parcela difusiva dada pelo coeficiente
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Tabela 4.10: Cinética das rea¢des de combustao e gaseificagdo do material carbonoso (DI BLASI,
2000).

Taxa da reagdo (R;)  Fator pré-exponencial Energia de ativacdo Calor de reagdo

(45) (E;) (kJ/mol) (AH,;)° (K]/kg)
Ry, = vk} Cco, 1,0-10"ms12 218 172,58 (4.87)
Ry, = vpk;, Ch, 1,0-10734,, ! 218 -74,93 (4.88)
Ry, = vpk, Cry0 1,67 - Ay, ! 218 1314 (4.89)
R, = vpk? Co, 567-10°ms™! 160 -393,77 (4.90)

“TTinaut et al.(2008) 2Di Blasi| (2004) 3Higman e van der Burgt(2003)

de transferéncia de massa, k,,:

k= 4 — 491

onde j = g1—gs, c5 e as taxas especificas de reagdo para a fase gasosa dadas por (Tabela
4.10):

F.
g

onde j = g1—gs, ¢s.

Como conseqiiéncia das reagdes heterogéneas, o didmetro da particula diminui
e a densidade do leito (e porosidade) permanece constante, causando uma gradual
reducdo na velocidade da fase sélida. O tamanho minimo da particula e, conseqiiente-
mente, 0 maximo nuimero de densidade da particula (v,) dependem da quantidade de
cinzas do sélido. Por simplicidade, o material carbonoso é assumido como constituido

de carbono puro e os produtos da combustdo como sendo somente CO,.

4.3.4 Transferéncia de Calor e Massa

Para o caso de leitos-fixos ndo-adiabéticos, o principal calor de condugéo é na diregdo
radial, e deste modo, a condutividade radial é mais importante que a condutividade
axial (LEE, 1985). A transferéncia de calor na direcdo radial é complexa, envolvendo
condugdo, convecgdo e radiacdo entre vazios e sélidos e entre particulas solidas. Para
este trabalho considera-se que a condutividade térmica radial consiste de contribui¢do

estatica (condugdo e radiacdo) e dinamica, esta dltima causada pelo movimento do
fluido.
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Correlagdes da literatura sdo utilizadas para a condutividade térmica efetiva do
leito (PURNOMO et al|, 1990) e da fase gasosa (DI BLASI, 2000), para os coeficientes de
transferéncia de calor efetivo leito-parede (HOBBS et al., [1992), para os coeficientes de
transferéncia de calor s6lido-gés e de massa (HOBBS et al.,[1992). A condutividade radial
efetiva das fases sélida e gasosa, que responde pela radiagdo, sdo também correlagdes
dadas por Hobbs et al.|(1992).

Contudo, o coeficiente de transferéncia de calor sélido-gas estimado a partir de
um sistema de dados ndo-reativos pode exceder os valores experimentais nos sistemas
reativos dos gaseificadores (DI BLASI, 2000), como uma conseqiiéncia da transferéncia
de calor estaciondria. Portanto, a correlagdo experimental é multiplicada por um fator

de ajuste ((,4) com valores entre 0,02-1 (RADULOVIC et al},1995).

O coeficiente de transferéncia de massa (HOBBS et al., [1992)) é usado para célculo

da resisténcia de pelicula e a resisténcia efetiva da particula ao transporte de massa.

Coeficiente de transferéncia de calor s6lido-gas (HOBBS et al., 1992):

2,06 U,
hsg = ng ( C];gp_g gR€_0’575P7“_2/3) (493)

Coeficiente de transferéncia de calor s6lido-parede e gas-parede respectivamente:

hw >\rad,s

hgw = ——m———
>\7‘ad,g + )\rad,s

(4.94)

hw)\rad,g
/\mzd,g + >\rad,s

onde a condutividade radial efetiva para a fase sélida (\,.qs) € para a fase gasosa

hgw = (4.95)

(Arad,g) sdo dadas por:

-1

3 dyhs\ T2
=\ (1— T z 4.
Arads = Ag £) <2+ N ) +3/-c (4.96)
dyh, 0,14Re P
Madg = Ay |2 (1 +75 ) + o (4.97)
g

2
dp
1+ 46 (d>
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Coeficiente de transferéncia de calor leito-parede:
2.44X° 0,033\
hw = Cw ( +

rad
"’ dy

Y Re PT) (4.98)

com a condutividade estatica radial efetiva (\?,,;) dada por uma correlagdo de |Froment

e Bischotff| (1979):
dphiry
A?ad = 5)\9 (1 + P)\ ) + >\7’ad,s (499)
g

Coeficiente de transferéncia de massa:
2,060,
e

Ko, Re™09T5.6¢72/3 (4.100)

Condutividade térmica efetiva do leito:

2 1—¢ d,h
M=\ [ == pTs 4.101
s (3 1+ dﬁim * s ) ( )

sendo o coeficiente de transferéncia por radiacdo para a fase sélida (h,s) dado por
Hobbs et al. (1992) e a condutividade térmica da fase sélida ()\;) dada por Tinaut et
al.| (2008):

/

hys = 40T? ( c ) (4.102)
2—¢

As = [0,1343-1074(T, — 273)] W/m/K (4.103)

Condutividade térmica efetiva da fase gasosa:
Ay = €Ny (4.104)

sendo o coeficiente de transferéncia por radia¢do no vacuo (h,,) dado por Hobbs et al.

(1992) e a condutividade térmica da fase gasosa (\,) dada por Purnomo et al.| (1990):

B 3 e'(l—¢) -1
hyw = 40T [1 t oo =5 6)] (4.105)

Ag =4,8-107*T) "W /m/K (4.106)
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4.4 Conclusoes

O desenvolvimento de modelos que representem o sistema de gaseificacdo de bio-
massa é importante para a predicdo do desempenho do sistema a partir de diferentes
condi¢des de operagdo. A escolha do melhor modelo para representar tal sistema de-
pendera do ponto de vista assumido: do projetista ou do operador do processo, que
refletird a abordagem a ser utilizada. Neste capitulo propos-se dois modelos distin-
tos (modelo simplificado e modelo rigoroso) de modo a abranger as duas abordagens

possiveis.

Um modelo de equilibrio estequiométrico foi proposto para constituir o modelo
simplificado. Numa abordagem de equilibrio limita-se o sistema estudado a somente
um pequeno ntimero de componentes envolvidos e a abordagem estequiométrica res-
tringe os fendmenos considerados a apenas duas rea¢des de equilibrio. Este tipo de
modelo representa bem o sistema sob condi¢des de equilibrio: altas temperaturas e

estado estacionario, com um minimo de informacgoes do sistema.

Para o modelo rigoroso, um modelo cinético unidimensional foi proposto. Neste
caso, o sistema estudado é aproximado por um maior ntiimero de componentes, com a
predicdo da formacdo de compostos intermedidrios além de se considerar fendmenos
de troca de calor e de massa. Embora um modelo unidimensional ndo seja o mais
adequado para representar um sistema com fluxo de calor e de massa em multiplas di-
re¢des (a admissdo de correntes de ar a alturas intermedidrias promove uma interagdo
das fases envolvidas em todas as dire¢des), esta abordagem permite se representar, de

maneira simplificada, todos os principais fendmenos.
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Capitulo 5

Simulacao do Processo

Neste capitulo sido abordadas as estratégias de implementagdo dos modelos propostos para o
processo em estudo em um simulador de processos genéricos baseado em equagdes. A simulagdo
dos modelos propostos incluiu uma etapa de validacdo dos mesmos com dados experimentais
e dados preditos na literatura, além de dados do proprio processo em estudo. Apds, sequiu-se
com uma andlise de sensibilidade do modelo simplificado onde se avaliou o comportamento da
eficiéncia térmica do sistema frente a variagdo da quantidade de ar admitida. O modelo rigoroso
foi simulado para as condigdes reais de operacdo da planta e é comentada sobre a influéncia de

pardmetros cinéticos e pardmetros de troca térmica do modelo frente a as respostas encontradas.

5.1 Introducao

Os modelos propostos neste trabalho foram implementados diretamente no simulador
EMSO. Por este ser um simulador dinamico baseado em equagdes, torna os modelos
mais facilmente implementados e organizados em decorréncias dos recursos de uma
linguagem de modelagem orientada a objetos (MOQO). Desta forma, se ganha em flexi-
bilidade nas implementa¢des. Maiores detalhes da linguagem de MOO sdo dados na
Secao C.1} |Apéndice C

O simulador EMSO permite ainda a comunicagdo com um pacote externo de
propriedades termodinamicas VRTherm (VRTech Tecnologias Industriais Ltda.). Isto per-

mite o cdlculo de propriedades como entalpia, massa molar e volume molar de com-
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ponentes puros e misturas a partir de um banco de dados com cerca de 2.000 compo-
nentes. Este recurso é utilizado no modelo simplificado sendo desconsiderado para o

modelo rigoroso por se assumir propriedades médias para todos os componentes.

5.1.1 Modelo Simplificado

O equacionamento do modelo simplificado apresentado na|Secdo 4.2|é constituido por
um sistema de equagdes ndo-lineares. Para uma maior facilidade de leitura, as equa-

¢des que descrevem o modelo sdo listadas na[Iabela 5.1|abaixo:

Tabela 5.1: Resumo do equacionamento do modelo simplificado.

— Balango de massa elementar:

Fin Zz nk,ix;}n — Fout El nk,i-r?ut (42)
— Normalizagdo da fragdo de componentes:
jadvt =1 (4.3)
- Balango de energia:
Fm ) xmme + Qin — Fout Z xg’utHQut + Qout (44)
— Constante de equilibrio:
K =1L (%) (45)
— Lei de Dalton:

— Energia livre de Gibbs da reacéo:
—RT'In K; = AGY 4.7)

onde i = HQO, 02, N2, CO, COQ, CH4, HQ, 802
j=C+2H2<—>CH4,‘CO+H20<—>CO4+H28
k=C H,O,N,S

As propriedades termodinamicas H;(T"", P), H;(T°", P) e AGY séo calculadas
externamente por rotinas do EMSO. Para tanto, sdo necessdrias unicamente a especifi-
cacdo da relacdo de componentes envolvidos e as condigdes de temperatura e pressao.
Por simplificacdo, as simula¢des aqui apresentadas consideram um sistema adiabética,

isto é, @ = Q°** = 0. O modelo simplificado implementado no EMSO ¢é apresentado

no e um exemplo de sua aplicagdo é dado no
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5.1.2 Modelo Rigoroso

O equacionamento do modelo rigoroso apresentado na [Secao 4.3 é constituido por
um sistema de equagdes diferenciais parciais em relagdo ao tempo, ¢, e a altura do

gaseificador, z.

Porém, de maneira a adaptar o modelo para implementa¢do no simulador EMSO,
este foi discretizado na direcdo z por diferencas finitas a esquerda resultando em um
sistema de equacdes algébrico-diferenciais. Desta forma o sistema é suportado pelo
simulador. O conjunto de equagdes discretizadas é apresentado na

5.2 Validacao dos Modelos

Os modelos propostos foram validados com dados experimentais e preditos de litera-
tura para sistemas estudados por Sharma| (2008) e Melgar et al.| (2007) para o caso do
modelo simplificado e Di Blasi (2000) para o caso do modelo rigoroso. Nesta etapa os
sistemas experimentais descritos na literatura sdo simulados utilizando-se os modelos

propostos aqui e assim os resultados sdo comparados.

5.2.1 Modelo Simplificado

A validagdo do modelo simplificado foi feita de duas formas: comparando as cons-
tantes de equilibrio das rea¢des e a composicdo do produto gasoso com dados expe-
rimentais e preditos de literatura. No primeiro caso compararam-se as constantes de
equilibrio das reagdes envolvidas com dados preditos de literatura (SHARMA, 2008) e
dados experimentais de literatura Reed e Markson| (apud SHARMA, 2008). Ja no se-
gundo caso compararam-se a composicdo do produto gasoso final com dados preditos
de literatura (MELGAR et al, 2007) e dados experimentais de literatura (JAYAH et al., 2003
apud MELGAR et al., 2007).

Conforme pode ser visto na [Figura 5.1} as constantes de equilibrio da reacdo de

metanagdo (1) e reacdo de deslocamento gés-adgua (2) fornecidas pelo modelo proposto
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Tabela 5.2: Equacionamento do modelo rigoroso na diregao z.

- Balanco material para a fase sélida:

dpir . pikUsk — pik—1Us—1
dt + h — Zh_1 = Zj Vi,jRjyk (51)
ondei=B,M,C;j=m,p;.

- Balango material global para a fase sélida:

Usp — U —
pos (’C’“) =S v Ry (52)

2k — Rk—1
ondei= B, M, C;j=m,pi, cs, g1—93-

- Balango material para a fase gasosa:

dp; i kUg ke — Pik—1Ug - —pgrk—1)Yik — Yk
cpik  pikUgk = pik1Ugk1 :D(Pg,k Pg.k—1)( ,k2 k1) (53)
dt v 2E — 2’5}_/1 v (zk — 2k—1)
i —2Y;pt Yk
+Pg7kD( Las L L 1) + Mw; Zj I/i’jRj_’k + Wi k

(25 — 21-1)?
onde i = T/ 02/ COQ! H2/ HQO/ CH4/ CO!] = C1—Cs5, g1—93, WY

— Balango material global para a fase gasosa:
dpgk | PgkUgk — Pgk—1Ug—1 _
€ + =2 2 VigMuwiR;, + (1 —vep, ) Rp, b + 3 Vipa Bpo e (5:4)

dt Zl — Zk—1
onde i =T, Oy, COy, Hy, HoO, CHy, CO; j = m, ¢1—¢s5, g1—93, wg.

— Balanco de energia para a fase sélida:
d(ps,kHs,k:) . (A:,k - )\:’kfl)(Ts,k - Ts,k—l) + )\:(Ts,k+l - 2T9,k + Ts,k,—l)

dt (2k = 2k-1)?
Usips e Hs e — Us k15 k-1 Hs p—
4 DskPsk ,ka - :Zkk 11P g—1s -1 > RinAH g — Quge — Qo (5.5

onde j = cs5, g1—g3, P1-

— Balanco de energia para a fase gasosa:
€d(0g,kH ,k) o ()‘;,k - )‘Z,k—l)(Tg,k - Tg,kfl) + )‘Z(Tgykﬂ - 2Tg,k + Tg,kfl)

dt (25 — 2k—1)>
+Ug,kpg,kH ,kz_k [igifllpg,klegﬁkfl _ Zj RijkAHj 1k — Qog e — Qgu,k (5.6)
onde j = c1—cy4, wg, po.
- Queda de pressao:
Ky, (Pk — Pk1> = Ui — Uy (5.7)
HE \ 2k — Zk—1

sdo comparadas com dados tabulados de |Reed e Markson| (1983) e Lowry| (apud |GO-
DINHO, 2006), e dados preditos por Sharma (2008). Os dados obtidos neste trabalho
para a reacdo de deslocamento gas-dgua tiveram boa concordéancia com os dados ex-
perimentais de Reed e Markson! (1983), sobretudo a temperaturas elevadas (superiores
a 1.000 K). J& os dados obtidos neste trabalho para a reacdo de metanagédo tiveram uma
melhor concordéancia a temperaturas elevadas (superiores a 1.000 K) comparados ao

predito por |[Sharma) (2008) e dados experimentais de | Lowry| (1963).

A mostra a predigdo pelo modelo proposto da composicao final dos

gases gerados a partir do sistema experimental apresentado por Jayah et al.| (2003) para
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3t Este trabalho
S Predito
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Figura 5.1: Constantes de equilibrio para a reagdo de metanacéo (1) e a reagdo de deslocamento
gds-dgua (2) dadas por dados experimentais e tedricos.

gaseificagdo de madeira. A madeira processada é caracterizada na [Tabela 5.3 sendo

considerada uma operagdo com razdo de ar-combustivel de 1,86 para a simulagéo.

Os resultados preditos pelo modelo simplificado para o sistema experimental de
Jayah et al. (2003) também foram comparados com os resultados preditos por Melgar
et al| (2007) para as mesmas condi¢es do sistema (Tabela 5.4). Os dados preditos
pelo modelo simplificado apresentam boa concorddncia com os dados experimentais
sobretudo com as composi¢des de CO, CO4 e CHy. Divergéncias em ambas as predi¢des
sdo justificados pelo fato dos modelos tratados ndo levarem em conta a perda de calor

para o meio.

5.2.2 Modelo Rigoroso

Para este modelo a validagao foi feita a partir da predi¢do do modelo desenvolvido por
Di Blasi| (2000) a partir de dados experimentais de Manurung e Beenackers (1994). O
sistema experimental era constituido de uma unidade piloto de 0,45 m de diametro e
0,50 m de altura processando casca de arroz com 10% de umidade e operada a uma
razdo ar-combustivel de 1,3. Desta forma, a compara trés varidveis do pro-
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Tabela 5.3: Caracterizagcdo da madeira do sistema experimental de Jayah et al.|(2003).

Umidade (%p/p) 15,0
Andlise imediata (%p/p, base seca)
Matéria volatil 80,1
Cinza 0,7
Carbono fixo 19,2
Anadlise elementar (%p/p, base seca)
C 50,6
H 6,5
O! 42,0
N 0,2
Cinza 0,7

Poder calorifico (M]/kg, base seca)

pPCS 19,6
"Estimado por diferenca

Tabela 5.4: Comparacao entre dados experimentais e preditos para o sistema experimental de
Jayah et al. (2003).

Composto Fracao volumétrica (b.s.)

Jayah et al. (2003)" Melgar et al.[(2007)* Este trabalho?
CcO 0,191 0,193 0,193
H, 0,155 0,176 0,207
CO, 0,114 0,111 0,116
CH,4 0,011 0,004 0,009
N, 0,529 0,516 0,475

"Dados experimentais “Predi¢des de modelos de literatura

cesso abordado por Di Blasi| (2000) com o obtido para as mesmas condi¢des pelo mo-
delo desenvolvido neste trabalho: temperatura da fase sélida, fragdo molar do CO,
produzido e fragdo maéssica do O, consumido. As discrepancias observadas entre os
valores preditos por Di Blasi (2000) e os valores preditos pelo modelo proposto po-
dem ser explicadas pela dificuldade de ajuste de parametros cinéticos e coeficientes de
transferéncia de calor e massa. Tais parametros ndo estavam diretamente disponiveis

e evidenciados pelo autor sendo assim obtidos de outras referéncias.
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Figura 5.2: Perfis de temperatura da fase sélida e fragdes molares de O e CO», do topo a base
para Di Blasi| (2000) e os preditos pelo modelo proposto.

5.3 Simulacao do Processo

A simulacdo da operagdo real do reator de gaseificacdo da planta piloto foi realizada
através dos dois modelos apresentados aqui. Para o sistema fisico considera-se um

reator de 1,465 m de altura e 0,611 m de didmetro com leito de 400 kg/m? e fragdo de

vazio igual a 0,5. A composic¢do do residuo alimentado é dada na(Tabela 3.1} |Secao 3.5

O perfil tipico de temperaturas ao longo da extensdo do reator de gaseificagdo pode
ser visualizado na A operagdo simulada considera uma alimentagdo de
60 kg/h de residuo alimentado a 300 K e sendo admitida duas inje¢des de ar a 300 K
em alturas distintas: 102,4 Nm?/h e 55,7 Nm?/h, respectivamente a 0,81 m e 0,15 m
da grelha. A primeira injecdo de ar é a admissdo principal de agente gaseificante e a
segunda injecao de ar é devida unicamente a presenca de um queimador com a fungao

de iniciar a operagdo da planta.

Na literatura, a corrente de ar admitida é muitas vezes representada pela va-
ridvel razdo de equivaléncia, ¢. A razdo de equivaléncia indica a razdo molar entre

o oxigénio fornecido ao processo e o requerido para a combustdo completa do com-
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bustivel alimentado. Assim, um valor muito baixo ou igual a zero de ¢ é indicativo de
pirdlise. Para ¢ > 1, tem-se a combustdo da biomassa. J&, o processo de gaseificagdo
se desenrola em faixas intermedidrias de razdes de equivaléncia: 0 < ¢ < 1. Para as
vazdes de ar admitidas na operacao real, a razdo de equivaléncia global do sistema é

estimada como sendo igual a 0,4 (GODINHO, 2006).

5.3.1 Modelo Simplificado

Na tem-se uma predi¢do do modelo simplificado para uma condicédo tipica
de operagdo do reator de gaseificacdo (7' =780 K e ¢ = 0,4) e a comparacdo com dados
preditos pelo modelo de equilibrio de Godinho| (2006) para as mesmas condi¢des. As
divergéncias observadas em relacdo aos dados experimentais podem ser justificadas
por se assumir um sistema adiabético pelos modelos propostos por (Godinho| (2006) e

neste trabalho.

Tabela 5.5: Comparacdo entre valores experimentais e preditos de acordo com Godinho|(2006).

Composto Fracdo molar (b.s.)

Godinho| (2006)! Godinho|(2006)> Este trabalho?
CcO 0,061 0,049 0,066
CO, 0,132 0,157 0,151
CHy4 0,118 0,095 0,070

"Dados experimentais “Predigdes de modelo

Para fins de andlise de sensibilidade do processo em estudo, dois parametros sao
avaliados: o poder calorifico do produto gasoso ttil (constituido por CO, CH, e Hy) e
a eficiéncia de gas frio. Sendo considerada a razdo de equivaléncia como o parametro

de operacao.

A [Figura 5.3| mostra a variacdo das fragdes molares dos principais gases pro-
duzidos, além da temperatura adiabética de gaseifica¢do, com a quantidade de ar ali-
mentado (razdo de equivaléncia, ¢). Levando em conta somente os componentes do

produto gasoso ttil (CO, CH, e Hy), pode-se notar que a formagdo de CH, é favorecida
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a baixas razdes de equivaléncia (¢ < 0,5) e a formagdo de CO e H, é méxima dentro de
uma faixa especifica de 0,3 < ¢ < 0,7. A temperatura de equilibrio é minima (7" =300 K,
temperatura ambiente) para ¢ = 0,175 e maxima (7' = 1.680 K) para ¢ = 1, neste ponto
a formacao de CO, e H,0O (inconvenientes para o processo) é maxima enquanto para
CO, CH, e H, é nula.
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Figura 5.3: Composi¢des dos gases produzidos (b.u.) e a temperatura adiabatica de equilibrio
para 0,175 < ¢ < 1,0 segundo o modelo simplificado.

A eficiéncia de gas frio (1,¢) e o poder calorifico inferior (PC1I) do gés gerado,
para as condic¢des da sdo mostradas na A eficiéncia de gés frio é
definida como a razdo entre a energia que deixa (produto gasoso ttil a temperatura de
referéncia, 298 K) e a energia admitida no processo. Pode-se observar que a eficiéncia
méxima (85,5%) se da para ¢ = 0,45. A partir da pode-se observar que a
faixa tipica e 6tima para a gaseificacdo de aparas de couro é de 0,34 < ¢ < 0,53 (£5%
da faixa de eficiéncia maxima). De acordo com o apresentado por Godinho (2006),

chega-se com boa precisdo ao valor da eficiéncia calculado pelo autor (82-84%).

A composic¢do gasosa predita pelo modelo simplificado para as condi¢des mé-
dias de operacgdo da planta também foi confrontada indiretamente com valores expe-

rimentais. Para tanto, sabe-se que os gases gerados na etapa de gaseificacdo sdo oxi-
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Figura 5.4: Eficiéncia de gas frio do processo e poder calorifico inferior do produto gasoso ttil
para 0,175 < ¢ < 1,0 segundo o modelo simplificado.

dados na cdmara de combustdo gerando calor e uma fragdo de oxigénio em excesso
(¢ > 1). Assim, podem-se relacionar as temperaturas medidas experimentalmente da

zona de redugdo do gaseificador (T11) e da cdmara de combustdo (T5), para um de-

terminado intervalo de operacdo (Figura 3.3} |Secao 3.1), estimando a composigdo dos

gases gerados para uma temperatura média do reator de gaseificagdo (906 K) e, a partir
desta composicdo, a temperatura adiabética de chama destes gases sob uma faixa de

O, admitido.

Define-se como temperatura adiabética de chama (7,4) a temperatura final atin-
gida por um sistema formado por uma mistura combustivel, a uma temperatura 7"
e pressdo P iniciais, aproximado ao equilibrio quimico por um processo isobarico e

adiabatico (WILLIAMS, [1985). A temperatura adiabdtica de chama é calculada por um

balango de energia simples dado pela [Equacao B.16}|{Apéndice B}

Sendo assim, a relagdo predita entre a temperatura adiabatica de chama e a
quantidade de O, ndo consumido no processo de combustdo pode ser vista na
A temperatura adiabatica de chama é calculada para uma mistura com-

bustivel formada por um gés combustivel constituido pelos gases gerados na etapa
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Figura 5.5: Dindamica das temperaturas medidas para a regidao de reducdo (T11) e final da ca-
mara de combustao (T5).

de gaseificagdo (1" = 906 K e ¢ = 0,467) e mais uma fracdo varidvel de ar admitido,

representada pela fragdo de O, em excesso.

Ao final da etapa de combustdo sabe-se que hd uma quantidade média medida
de 11% (v/v, b.s.) de O, em excesso (GODINHO, |2006). Levando este valor ao gréfico da
obtém-se uma temperatura adiabdtica de chama de 1.174 K. Este valor estd
bem préximo do valor médio medido em T5: 1.133 K (Figura 5.5).

5.3.2 Modelo Rigoroso

A operacdo simulada pelo modelo rigoroso considerou unicamente a operagdo em es-
tado estaciondrio e somente a corrente de ar primaria (102,4 Nm?®/h). Esta vazédo cor-
responde a ¢ = 0,33 considerando o consumo de oxigénio para a combustdo completa
da biomassa igual a 1,57 kgo, /kgp (GODINHO, 2006). Como ndo hd a simulagdo da
inicializagdo do processo, assume-se que a parede interna do reator aquecida a 1.050
K sustenta o processo, ou seja, a parede fornece todo o calor necessario para que as

reagOes de decomposicdo, gaseificacdo e oxidagdo se desenvolvam.
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Figura 5.6: Temperatura adiabética de chama predita de acordo com a fracdo de oxigénio em
excesso na camara de combustéo.

A inicializacdo da simulacdo em estado estaciondrio é feita atribuindo-se esti-
mativas iniciais fixas para as temperaturas das fases sélida e gasosa e ap6s todas as
demais varidveis sdo calculadas a partir desta situagdo. Assim, é gerado um conjunto
de solugdes vélidas como estimativa inicial para os demais calculos considerando as
equagOes do balanco de energia das fases. Este processo é feito manualmente até se
chegar a convergéncia do modelo completo. O ajuste qualitativo das solugdes é feito
variando-se os coeficientes de transferéncia de calor entre as fases e entre as fases e a
parede do reator (coeficientes (,, e (). Estes parametros sdo determinados por corre-
lagdes empiricas e por isso mesmo afetam significativamente a resposta do problema

(DI BLASI, [2000).

A ilustra os perfis de temperaturas encontrados ao longo da altura
do reator de gaseificacdo. O ponto de inflexdo em z = 0,655 m representa a entrada
de 75% dos 102,4 Nm?/h de ar a 300 K (os outros 25% ¢é admitido em z = 0, topo do
reator, representando uma fra¢do da corrente de ar primadria sofrendo refluxo em sen-
tido contrario). Considera-se neste ponto que a fase gasosa imediatamente anterior
a este ponto (7, = 1.166 K) é misturada a esta corrente de ar resultando numa nova

corrente gasosa de composicao diluida (Figura 5.8) e a 699 K. A fase sélida ndo é ime-
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Figura 5.7: Perfis das temperaturas das fases solida e gasosa ao longo do reator de gaseificacdo
antes da segunda injecdo de ar.

diatamente sensivel ao montante de ar injetado conservando-se assim a temperatura

de 1.223 K como de entrada na proxima secéo.

A composicdo massica das vazdes dos componentes gasosos ao longo do gaseifi-
cador é mostrada na Pode-se observar o rapido consumo de O, e formagao
de H,O (resultado da evaporacgdo da umidade da fase sélida, nos 3 cm an-
teriores a admissdo da corrente de ar (Figura 5.§(a)). O desprendimento dos gases do
material volatil durante a pirdlise se dd nessa mesma estreita faixa e de modo que ja é
consumido (oxidado) nos primeiros 10 cm ap6s a injecdo de ar (Figura 5.§(b)). Como
conseqiiéncia, ndo hé a disposi¢do ou formagdo de gases combustiveis (CO, CH, e Hs)

ap0s a injecdo de ar o que resulta num excedente de O, ndo consumido.

Pode-se comprovar na|Figura 5.9/0 que se observa na|Figura 5.8{nos tltimos cen-

timetros anteriores a injegdo de ar, isto é, hd uma dréstica perda de massa da biomassa
que é convertida a componentes gasosos. Outro fator relevante é que somente 2,5%

da massa total alimentada é convertida a carbono residual, contrastando com os 16,9%

em massa de carbono fixo da composi¢do imediata da biomassa (labela 3.1} [Secdo 3.5).
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Figura 5.8: Perfis das vazdes massicas dos componentes gasoso ao longo do reator de gaseifi-
cacdo antes da segunda injegdo de ar: (a) H2O, Oz, CO e CO3 (acima) e (b) 7, CH4 e Hs (abaixo).

Ao se comparar o perfil de temperatura predito, com o perfil de tem-

peratura medido, [Figura A.4} para a mesma altura tem-se uma boa concordéancia qua-

litativa, mediante ajuste dos coeficientes de transferéncia de calor entre as fases e as

paredes ((s4 € (). Quantitativamente, porém, pode-se chegar a uma diferenca de 500

K maior nos resultados preditos.
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Figura 5.9: Perfis da vazdo méssica dos componentes s6lidos ao longo do reator de gaseificacdo
ap0s a segunda inje¢do de ar.

As inconsisténcias entre predito e medido podem ser justificadas pela qualidade
das estequiometrias das rea¢des de pirélise primdria e secunddria para o caso especi-
fico do couro. Estas informagdes sdo fundamentais, pois relaciona a fragdo gasosa pro-
duzida a partir da fragdo sélida. Ndo se dispdem de dados cinéticos mais adequa-
dos na literatura para as rea¢des de pirdlise, assim, o que foi empregado aqui sdo for-
mas adaptadas a partir de condi¢des equivalentes de Font et al.| (1999). Neste sentido,
menos componentes gasosos tteis sdo avaliados para as etapas posteriores estagnando

o processo antes que se chegue ao final do reator.

Outra dificuldade estd relacionada na tentativa de se representar um processo
com fluxo de gases em multiplas dire¢des por um modelo unidimensional. Na pratica,
ao se adicionar uma corrente de ar a uma altura intermedidria promoverd a mistura
com a fase gasosa vinda da segdo anterior fazendo com que parte siga o sentido da
corrente principal e outra parte siga o sentido inverso. Ao se conceber o sistema com
3 reatores distintos, conectados a saida de um com a entrada do reator imediatamente
posterior, estd se considerando que uma corrente alimentada em um ponto posterior
ndo interfira de nenhuma forma com a segdo anterior. Para o caso do reator de topo,

assumiu-se arbitrariamente que 25% do ar primério admitido no segundo reator esta



84 CAPITULO 5. SIMULACAO DO PROCESSO

sendo alimentado junto a corrente de entrada desta primeira se¢do de forma a se apro-

ximar o caso de uma mistura na dire¢do inversa do fluxo principal.

5.4 Conclusoes

Ambos os modelos, simplificado e rigoroso, apresentaram resultados razoavelmente
compativeis com dados experimentais de literatura. O modelo simplificado alcangou
resultados satisfatérios quando comparado com dados da planta piloto e para os pa-
rametros analisados (composicdo dos gases e temperatura adiabatica de equilibrio).
Identificou-se 0,34 < ¢ < 0,53 como a faixa 6tima para operagdo (+5% da faixa de efi-
ciéncia méxima). Com o conhecimento da medida da quantidade de O, em excesso ao
tinal da camara de combustdo foi possivel confrontar a composi¢do dos gases preditos

através da predicao da temperatura adiabatica de chama.

Qualitativamente, o modelo rigoroso conseguiu predizer o comportamento do
processo, porém quantitativamente a solugdo encontrada excede as condi¢des reais. O
modelo rigoroso mostrou-se bastante sensivel e sujeito a um ajuste correto de parame-
tros cinéticos e de troca térmica. As reagdes de pirdlise sdo fundamentais para uma boa
predicdo dos perfis de composicdo dos gases gerados, pois sdo elas que caracterizam
a fragdo de componentes em que a biomassa é termicamente decomposta. Portanto,
um bom conjunto de parametros cinéticos para as reagdes de pirdlise é necessario para
uma boa predi¢do. A aproximagdo do processo por um modelo unidimensional limi-
tou bastante a representacdo de multiplas inje¢cdes de corrente de ar laterais ao longo

do gaseificador.



Capitulo 6

Conclusoes e Sugestoes

6.1 Conclusoes

O desenvolvimento de modelos matemdticos que representem o sistema de gaseifica-
¢do é fundamental para a predi¢do do desempenho do sistema a partir de diferentes
condicOes de operacdo. A escolha do melhor modelo para representar tal sistema de-
pende essencialmente do ponto de vista assumido: do projetista ou do operador do
processo, que refletird a abordagem a ser utilizada. Neste trabalho se propos dois mo-
delos distintos de modo a abranger as duas abordagens: modelo de equilibrio e mo-
delo cinético. O modelo de equilibrio, aqui chamado de modelo simplificado, limita
o sistema estudado a somente um pequeno niimero de componentes envolvidos e a
abordagem estequiométrica restringe os fendmenos considerados a duas reagdes de
equilibrio. O modelo cinético, aqui chamado de modelo rigoroso, aproxima o sistema
por um problema unidimensional com um maior niimero de componentes e a predigdo
da formagdo de compostos intermediarios além de se considerar fendmenos de troca

de calor e de massa.

Ambos os modelos, simplificado e rigoroso, apresentaram resultados razoavel-
mente compativeis com dados experimentais de literatura. O modelo simplificado al-
cangou resultados satisfatérios quando comparados com dados da planta piloto e para
os parametros analisados (composicdo dos gases e temperatura adiabdtica de equili-
brio). Identificou-se 0,34 < ¢ < 0,53 como a faixa 6tima para gaseificacdo de aparas de

couro na planta piloto, faixa esta que corresponde a 5% da eficiéncia méxima. Com o
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conhecimento da medida da quantidade de O, em excesso ao final da camara de com-
bustdo foi possivel confrontar a composi¢do dos gases preditos através da predicado
da temperatura adiabatica de chama. Qualitativamente, o modelo rigoroso conseguiu
predizer o comportamento do processo, porém quantitativamente a solugdo encon-
trada extrapola as condigdes experimentais. O modelo rigoroso mostrou-se bastante
sensivel e sujeito a um ajuste correto de parametros cinéticos e de troca térmica. As
reacoes de pirdlise mostraram-se fundamentais para uma boa predigdo dos perfis de
composi¢do dos gases gerados, pois sdo estas que definem os componentes em que a
biomassa é decomposta. A aproximacdo do processo por um modelo unidimensional
limitou bastante a representacdo de miltiplas inje¢des de corrente de ar laterais ao
longo do gaseificador, visto que na literatura ndo foi encontrado nenhuma mencéo a
este tipo de condig¢do. Para contornar este problema, propds-se arbitrariamente a di-
visdo da corrente de ar primdria considerando que 1/4 desta é alimentada ao topo do

reator e o restante admitido na secdo seguinte.

Em termos de dimensdes do problema, um tnico reator de uma das se¢des do
modelo rigoroso possui 16.399 equacdes enquanto o modelo simplificado, 194 equa-
¢oes. Isto demonstra o grau de complexidade de uma abordagem de modelagem para
outra. O modelo rigoroso mostrou-se bastante sensivel a uma correta inicializacdo do
problema através de um conjunto de solug¢des utilizadas como estimativa inicial para
as simulagdes. Isto pode ser justificado por dificuldades numéricas na resolucdo do
problema pelo simulador decorridas da prépria forma como o equacionamento dos

modelos foi implementado.

6.2 Sugestoes para Trabalhos Futuros

Algumas sugestdes de melhorias e de novas atividades relacionadas a este trabalho

sdo apresentadas a seguir.

Para o modelo simplificado:

1. Predi¢do de um nimero maior de componentes aumentando o ntimero de
reagdes de equilibrio envolvidas, sobretudo em relacdo a componentes am-

bientalmente importantes como compostos nitrados e sulfurados;
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2. Comparacdo qualitativa das abordagens de equilibrio estequiométrica e nao-
estequiométrica;

Para o modelo rigoroso:

1. Ajuste de parametros cinéticos para as rea¢des de evaporagao, pirdlise pri-
madria e secunddria, e combustdo do alcatrdo, com dados experimentais es-
pecificos para o residuo estudado;

2. Verificar qual seria a divisdo das correntes de ar entre as se¢des anterior e
posterior que melhor represente o sistema experimental;

3. Avaliagdo de um maior niimero de rea¢des e componentes envolvidos, so-
bretudo de componentes ambientalmente importantes como compostos ni-
trados e sulfurados;

4. Predigdo e andlise da inicializa¢do e parada da operacgdo (simulacdo dina-
mica);

A partir dos modelos propostos:

1. Avaliar o desempenho do sistema frente a variagdes de condi¢des de opera-
¢do em relagdo a:

e corrente de ar admitida quanto a sua vazdo e temperatura inicial;
e carga alimentada quanto a vazdo, temperatura inicial, densidade,
didmetro inicial da particula e teor de umidade;

3. Analise de um paralelo entre as abordagens cinética e de equilibrio a fim de
identificar as condi¢des de aplicabilidade de cada uma delas;

4. Aperfeicoamento de uma interface de diagrama de blocos utilizando o EM-
SO GUI de modo a facilitar a manipula¢do dos modelos;

5. Descri¢do de uma rotina para inicializacdo das simulagdes, facilitando a uti-

lizagdo dos modelos.
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Apéndice A

Dados Experimentais

Neste capitulo serd tratado do sistema para aquisi¢ido de dados experimentais de operagio da
planta-piloto utilizados para a validacdo dos modelos propostos. O sistema de aquisi¢io de dados
é constituido de um conjunto de cinco termopares no reator de gaseificagido e um termopar ao
final do reator de combustdo. Os dados aqui apresentados representam o registro de operagio

em estado estaciondrio ao longo de dois dias distintos de medigoes.

A.1 Medicoes de Temperaturas

O registro das temperaturas internas do reator de gaseificacdo foram feitas por um
conjunto de cinco termopares: 3 termopares removiveis e 2 termopares fixos no reator
de gaseificacdo e 1 termopar fixo ao final do reator de combustdo. A disposi¢cdo dos
termopares ao longo do reator de gaseificacdo pode ser visualizada na

Os termopares T1 e T2 sdo fixos e estdo dispostos a 5 cm da parede interna do
refratdrio, da mesma forma o termopar T5. Ja os termopares T11, T12 e T13 s&do re-
moviveis e dispostos a angulos de 0°, 80° e 60° respectivamente com a horizontal.
Isto permite avanga-los e recud-los a cerca de 30 cm em relacdo a parede interna do
refratdrio. Entretanto, os registros foram feitos a uma distancia de 10 cm da parede

interna.

As canaletas de distribuicdo principal do ar admitido no sistema estéd localizada
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na altura do termopar T12. A corrente de ar adicional, decorrente do queimador, est4

localizada na altura do termopar T2.
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Figura A.1: Esquema da distribui¢do dos termopares ao longo do reator de gaseificagdo (medi-
das em cm).
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As Figuras e registram as medigdes de temperaturas dos termopares T1,
T2, T11, T12, T13 e T5 de operagdo em estado estaciondrio ao longo de 4,5 h durante
dois dias distintos de operacao. A[Figura A.4/condensa as Figuras[A.2]e[A.3mostrando
a distribuicdo média com desvios padrdes dos registros de temperaturas ao longo da
altura do gaseificador. As linhas verticais pontilhas localizam as alturas das duas cor-

rentes de ar admitidas a 0,655 m e 1,315 m em relagdo ao topo do reator.
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Figura A.2: Medigdes de temperaturas para os termopares T1, T2, T11, T12, T13 e T5 ao longo
de 1,5 h de operacao (09/11/2007).
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Figura A.3: Medig¢des de temperaturas para os termopares T1, T2, T11, T12, T13 e T5 ao longo
de 3 h de operagao (27/11/2007).
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Figura A.4: Perfis de temperaturas médias em relagdo a altura do gaseificador onde as linhas
verticais pontilhadas indicam as entradas de ar.



Apéndice B

Calculos Adicionais

Cdlculos de varidveis e pardmetros ndo apresentados no decorrer deste trabalho, que nio preju-

dicam o entendimento do mesmo, sdo demonstrados nesta secio.

B.1 Calor Especifico

A capacidade calorifica (c,;) para um componente i, como func¢do da temperatura, é

dada por uma equagdo empirica do tipo:

Cp,i o Di
+ BT+ CT" + —; (B.1)

onde i = H,O, Oy, Ny, Hy, CO, CO,, CHy, SOy. Os parametros A;, B;, C; e D; sdo
constantes caracteristicas de um componente particular (Iabela B.1).

B.2 Entalpia

A entalpia é definida pela expressao:
T

Hi = AH;i -+ / Cpﬂ‘dT (BZ)

To
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Tabela B.1: Capacidade calorifica dos componentes envolvidos no estado de gés ideal para a

Equagdo B.1jcom 7' dado em Kelvin, de T}, = 298 K a T}, (SMITH et al, 2000).

Componente T4, (K) A 10°B  10C 107°D AH 7 (J/mol) AG? (J/mol)
CHy 1.500 1,702 9,081 -2,164 - -74.520 -50.460
H50O 2.000 3,470 1,450 - 0121 -241.818 -228.572
COq 2.000 5,457 1,045 - -1,157 -393.509 -394.359
CO 2500 3,376 0,557 - -0,031 -110.525 -137.169

Ho 3.000 3,249 0422 - 0,083 0 0
O2 2.000 3,639 0,506 - -0227 0 0
No 2.000 3,280 0,593 - 0,040 0 0

Outra defini¢do de entalpia utilizada neste trabalho é a de entalpia média, uti-

lizada para o modelo rigoroso:
H; = AH?,; + ¢,;(T - T,) (B.3)

onde ¢,; é o calor especifico médio da espécie i resultante da integragdo de ¢, ;(7') a

uma temperatura média de 650 K (média entre 300 K e 1.000 K) (Tabela B.2).

Tabela B.2: Calores especificos médios avaliados a 1.000 K (ZAINAL et al., 2001; PURNOMO et al.,
1990)

Calor especifico médio (k] /kg/K) Referéncia

Fase gasosa

Cp,r = 2,50 Zainal et al.| (2001)
Cp,0, = 0,95 Zainal et al.| (2001)
Cp,co, = 1,09 Zainal et al.| (2001
Cp,H, = 14,66 Zainal et al.| (2001)
Cp,H,0 = 2,06 Zainal et al.| (2001)
Cp,CH, = 3,45 Zainal et al.|(2001)
cp,co = 1,11 Zainal et al.| (2001)
cpN, = 1,09 Zainal et al.| (2001)

Fase sélida

¢p,B = 1,38 Purnomo et al.| (1990)
Cp,m = 4,20 Purnomo et al.[(1990)

cp,c = 0,65 Purnomo et al.| (1990)

Entalpia das reac¢des, para o modelo rigoroso, é definida a partir da entalpia

média relacionada a estequiometria da rea¢do j em relacdo a um componente-chave k:
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AH,; = AH, +Y 96, (T —T,) (B.4)
=1

|k

Ondej =m, p1—pP2, C1—C4, WY, g1—G3, Cs5, 1= B/ M/ Cl T/ 02/ COQ; H2/ HQO/ CH4/ CO/ N2
e os componentes-chave k = M, B, T, T, CH,, CO, Hy, H,O, CO4, Hy, HyO, Oy, para as

respectivas reagdes j.

B.3 Poder Calorifico da Biomassa

O poder calorifico para a biomassa tem duas defini¢des diferentes: poder calorifico
inferior (PC1T) e poder calorifico superior (PCS). O PCI é medido pela energia libe-
rada na forma de calor quando uma unidade de massa de combustivel é queimada
com uma quantidade estequiométrica de oxigénio — estando combustivel e oxigénio
inicialmente a 298 K e 1 bar. Ja o PCS relaciona o PC'I com um acréscimo de energia
dado pela condensagdo do vapor de dgua formado pelo hidrogénio contido no com-
bustivel. PCI e PC'S podem ser relacionados entre si pela expressao (SOUZA-SANTOS,
2004):

PCI = PCS — —29AH, - 2y (B.5)

onde 2z é a fracdo mdssica de hidrogénio (base seca) na biomassa (andlise elementar) e

AH,,, é a entalpia de vaporizagdo da dgua a 101,325 kPa, ou seja, 2.258 k] /kg.

Na auséncia de informagdes experimentais especificas para PCI ou PCS, PCS

pode ser estimado a partir de expressdes empiricas fungdes da composicdo elementar

da biomassa. As expressdes sdo listadas na|[labela B.3

Tabela B.3: Poderes calorificos superiores de biomassa baseados em expressdes empiricas.

Expressio! Referéncia

PCS(kJ/mol) = 0,2326(146,58C + 56,878 H - 51,530 - 6,58 A + 29,45) Reed|(apud |ZAINAL et al.} 2001) (B.6)
PCSM]/kg) =34,91C +117,83H - 10,340 - 1,51N + 10,055 -2,11A  |Higman e van der Burgt (2003) (B.7)
PCS(M]/kg) = 34,245C + 110,198H - 11,985(0 + N) - 1,53 A + 0,0685 Souza-Santos| (2004) (B.8)
PCS(M]J/kg) =33,823C + 144,25(H - O/8) + 9,418S Basu| (2006) (B.9)

tonde C, H,O, N, S e Asao respectivamente as fragdes massicas de carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio, enxofre
e cinzas da biomassa seca.
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No entanto, para relacionar a biomassa com os outros componentes envolvidos
no balanco de energia deve-se utilizar a entalpia de formacdo da mesma. Para tanto, é
utilizado o método de Souza-Santos (2004) para cdlculo de uma entalpia de formacado
representativa para um combustivel s6lido. Neste método considera-se que a biomassa
(CHNOS) queima na presenga de O, produzindo unicamente CO,, H,O, Ny e SO, a qual

pode ser aproximada pelas equagdes abaixo:

C+0,—CO AHC,C<O
H,; + Oy — H,0O AHC’H <0
S+Oz—>SOg AHQS <0

CHNS + O3 — COy + HyO + Ny + 50, PClIp >0
CHNOS—>C+H2+N2+OQ+S AHf}B

E mais conveniente se trabalhar com PCI quando se trata de processos de gasei-
ticagdo e combustdo, pois a 4gua é normalmente mantida como vapor. Assim, pode-se

resumir o calculo na tinica equagao:

AH;p = PCI + > wAHY, (B.10)

i=prod

MU}B

onde Mwp é o peso molecular da biomassa seca.

B.4 Viscosidade e Difusividade

A viscosidade da mistura gasosa é considerada como fungdo unicamente da tempera-

tura e dada como em Purnomo et al.[ (1990):

p=1,98-107°(T,/300)** kg/m/s (B.11)

A difusividade é assumida constante e igual a 2 - 10~°m? /s (DI BLASI, 2000).



B.5. PARTICULA DE BIOMASSA 97

B.5 Particula de Biomassa

O residuo de couro considerado neste estudo, conforme visto no |Capitulo 2, pode ser
aproximado como constituido unicamente de aparas de couro. Conforme Godinho et
al.| (2007), assume-se que as aparas de couro possuem uma dimensdo média de 10 mm

de comprimento e 0,8 mm de espessura.

Especificacdes de dimensdes da particula de biomassa sdo utilizadas pelo mo-
delo rigoroso. Dois pardmetros sdo usados normalmente para caracterizar uma par-
ticula: diametro equivalente (d,) e esfericidade (¢), também conhecido como fator de
forma. A esfericidade da particula afeta a transferéncia de calor entre as fases sélida e
gasosa. De modo que, é uma hipodtese grosseira considerar as particulas como esferas,
porém, esta é uma hipétese largamente considerada devido a complexidade da sua

forma real.

O diametro equivalente inicial da particula é dado como funcdo da sua area

1/2
d,, = (A—p) (B.12)

™

superficial:

sendo a esfericidade dada pela relacdo entre as areas superficiais de uma esfera de

didmetro equivalente e a particula real:

1/2
) .13)

Po

O diametro corrente da particula é dado na forma da teoria de nticleo nao-rea-

gido expresso conforme |Di Blasi (2000):

d, \* Us
P —(1— + B.14
( dpo) (1-x) . X (B.14)

onde x é a fragdo madssica de cinza inicial da biomassa seca.

Outro parametro empregado neste estudo e relacionado a particula de biomassa
é o chamado ntiimero de densidade de particula (v,). O nimero de densidade de parti-

cula é utilizado para relacionar o modelo de particula isoladas com o modelo de leito:
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vy = - (B.15)

onde ¢ é a porosidade do leito.

B.6 Temperatura Adiabatica de Chama

Uma defini¢do termodinamica de consideravel importancia na andlise de sistemas de

gaseificacdo e de combustdo é a temperatura adiabética de chama.

Dada uma mistura combustivel (sistema fechado) a uma temperatura 7" e pressao
P iniciais especificas pode-se aproximar ao equilibrio quimico através de um processo
isobdrico e adiabético a uma temperatura final atingida pelo sistema definida como
temperatura adiabética de chama T}, (WILLIAMS), 1985). Ou seja, se uma mistura ar-
combustivel interage adiabaticamente a pressdo constante, a entalpia absoluta dos
reagentes no estado inicial (7" = 298 K; P = 1 atm) iguala-se a entalpia absoluta dos

produtos no estado final (T = 7,4, P = 1 atm) (TURNS, |2000):

Ne Ne
F"N 2" HMT, P) = FO S a HY" (Toa, Py) (B.16)
=1

i=1

Conceitualmente, a temperatura adiabatica de chama é simples, contudo, a avali-
acdo desta quantidade requer o conhecimento da composi¢do dos produtos da com-

bustao.

B.7 Razao de Equivaléncia

Define-se como razdo de equivaléncia (¢) como a razdo molar da quantidade de oxigé-
nio fornecida e a quantidade de oxigénio estequiométrico. A quantidade de oxigénio
estequiométrica é a quantidade de oxigénio em mol necessaria para a combustdo com-

pleta de 1 mol de combustivel.
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A razdo de equivaléncia é um parametro largamente utilizado na avaliagdo de
sistemas de gaseificacdo e combustdo visto que consegue relacionar indiretamente a
quantidade de oxigénio fornecido ao sistema com a quantidade de combustivel ali-
mentado. Através deste pardmetro pode-se também delimitar os processos correla-
cionados de pirdlise, gaseificacdo e combustdo. Assim, valores muito baixos ou iguais
a zero de razdo de equivaléncia é indicativo de pirdlise e para ¢ > 1 tem-se a com-
bustdo completa. O processo de gaseificacdo se desenrola em faixas intermedidrias de

razdes de equivaléncia.

Considerando a equagdo de combustdo total da biomassa normalizada em C, a
seguir:

CH,O.N,S; + nfggicog — COq + 0,5wH50 4+ 0,5yNs + 250, (B.17)

Do balango material para o elemento oxigénio, temos:

T+ an)t;’ic =24 0,5w + 22 (B.18)

Isolando n&?" do lado esquerdo, chegamos por fim a expressdo para quantidade

molar estequiométrica de oxigénio ng":

ngoe =14 0,25w + 0,5z + 2 (B.19)

Desta forma, a razdo de equivaléncia é definida pelo quociente:

b= 102 (B.20)

stoic
TL02

B.8 Eficiéncia de Gas Frio

A eficiéncia do processo é mensurada pela razdo entre a energia que deixa o sistema e a

energia que é admitida no sistema. A eficiéncia de gés frio (1,s), de uma maneira mais
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especifica, relaciona as energias do produto gasoso ttil (CO, CH, e Hy) a temperatura

de referéncia (298 K) e da biomassa timida:

Eout
ot = (B.21)
de forma que:
E™ = PClIp (B.22)
Eo :n%%(AH;,CO - AH}),COQ> - ”%uz%AH}),Hz o AHngHzO) (B.23)

+ ”Oclﬁél(AH?,cm — AHf o, — AH?1,0)

onde n¢* é a fragdo molar dos produtos i por mol de biomassa seca alimentada (MEL-

GAR et al., 2007).

Este parametro permite avaliar a eficiéncia do sistema na produgdo de um pro-
duto gasoso de poder calorifico ttil para a etapa posterior de combustdo a partir de

um determinado combustivel.



Apéndice C

Codigos dos Modelos

Para consulta e acompanhamento dos modelos matemdticos propostos neste trabalho, os respec-
tivos codigos na linguagem de modelagem do EMSO sio apresentados nesta segio juntamente
com uma breve introdugio a linguagem de modelagem. Os cédigos contém além dos mode-
los principais, necessdrios para a simulagdo do processo, exemplos da construgdo de aplicagdes
com os respectivos dados de entrada. A diferenciagio por cores da sintaxe da linguagem foi

preservada para maior entendimento da estrutura da linguagem.

C.1 Linguagem de Modelagem

Como visto no inicio do o simulador EMSO (Environment for Modeling, Sim-
ulation, and Optimization; Soares e Secchi| 2003) utiliza uma linguagem de modelagem
prépria, com conceitos de programacao orientada a objetos (object-oriented program-
ming, OOP). A programacdo orientada a objetos é parte do movimento em dire¢do da
utilizacdo do computador como um meio de expressao ao invés de apenas méaquinas
de processamento de dados (ECKEL, 2000 apud SOARES, 2003). Todos os tipos de lin-
guagens de programacdo fornecem algum nivel de abstra¢do o qual estd relacionado
com a estrutura do computador e ndo com a estrutura do problema que se quer re-
solver. A OOP estd um passo a diante, fornecendo ferramentas ao utilizador que o
tornam capaz de representar diretamente o problema em questdo. Em outras palavras,
quando se 1é o c6digo em OOP descrevendo a solu¢do de um problema, esta se lendo

também a descricdo do préprio problema (SOARES, 2003).

101
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Dois conceitos sdo fundamentais em OOP: heranca e composi¢do. O conceito de
heranca permite construir modelos complexos a partir de um ou mais modelos/obje-
tos base. A utilizagdo da heranca permite a extensdo de modelos ja existentes (STAUDT,
2007). Com o conceito de composi¢cdo podem-se criar modelos a partir de vérios ou-
tros modelos independentes. Além disso, permite a descricdo de um estrutura de mo-
delos maiores de uma maneira que reflete perfeitamente a estrutura real do sistema

(TUMMESCHEIT et al., 1997 apud STAUDT, 2007).

A linguagem de modelagem é estruturada e de facil utilizacdo e aprendizagem,
apresentando trés entidades primordiais: Model, DEVICES e FlowSheet (SOARES,
2003). O que possibilita a aplicacdo na modelagem tanto de sistemas reais (BICCA,
2006; STAUDT), 2007) quanto em aplica¢des didaticas (RODRIGUES et al., | 2008; RODRIGUES
et al., 2009).

Um fluxograma de processo é representado pela entidade FlowSheet, consti-
tuido por um conjunto de componentes, chamados DEVICES. Os DEVICES sdo equi-
valentes aos dispositivos reais de um processo. A descri¢do matematica de cada DE-
VICES, por sua vez, é representada pela entidade Model. A entidade Model abrange
as seguintes secdes: PARAMETERS, VARIABLES e EQUATIONS. Nas secOes PARAME —
TERS e VARIABLES, hd a declara¢do respectivamente das constantes e varidveis do
sistema a ser modelado. Em EQUATIONS, tém-se as expressdes das equagdes que des-

crevem este sistema.

A entidade FlowSheet contém todas as especificagdes de um processo através
de um conjunto de equipamentos e seus respectivos modelos definidos na se¢do DE-
VICES eligados entre si na se¢do CONNECTIONS. Em sistemas dindmicos, as condi¢des
iniciais sdo definidas na se¢do INITIAL. Valores sdo atribuidos as constantes na seg¢ao
SET. A secdo SPECIFY é usada para remover os graus de liberdade do sistema es-
pecificando valores para as varidveis. A estruturacdo de um FlowSheet também estd
baseada nos conceitos de composicdo e heranga de Mode 1s internos, dentro do mesmo
arquivo, ou referenciando-se a Models em arquivos externos utilizando o comando

using.

A linguagem de modelagem permite ainda a representagdo dos problemas na

estrutura de diagramas de blocos, onde cada entidade Model pode ser representada
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P - - =1
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Figura C.1: Diagrama esquematico do modelo simplificado no EMSO.

por um bloco gréfico e de forma que uma entidade F1lowSheet pode ser constituida
pela conexdo gréfica entre os blocos gréficos independentes. Igualmente, os resultados
de simulagdes podem ser visualizados na mesma interface ou em gréficos gerados pelo

proprio simulador.

C.2 Modelo Simplificado

O modelo simplificado é implementado diretamente no simulador EMSO explorando-
se todas as caracteristicas da sua linguagem de MOO. Isto é, tomou-se o cuidado
de estruturar o modelo de uma forma hierdrquica. Corrente de biomassa, corrente
de ar, corrente de produtos gasosos e modelo de equilibrio foram descritos em enti-

dades e subentidades diferentes, utilizando-se os conceitos de composicdo e heranca

(Figura C.).

A entidade “corrente de entrada” é constituida pela subentidades biomassa -
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mida e ar que sdo os dados iniciais fornecidos para a simulacdo. A entidade “gasei-
ficador” contém as rotinas de calculo de equilibrio e tem como dados de entrada os
dados de saida fornecidos pela entidade “corrente de entrada”. As rotinas de cdlculo
do “gaseificador” retornam dados de saidas que sdo repassados a entidade “corrente
de saida”. Ja “calor cedido” e “calor perdido” sdo opcionais para um sistema nao-

adiabético.

Na [Subsecao C.2.1} o [Cédigo C.1|ilustra o sistema representado na

Um exemplo de aplicagdo do é dado pelo que ilustra a gasei-
ticacdo de 60 kg/h de aparas de couro (caracterizadas pela [labela 3.1} |[Secdo 3.5)) por

158,1 Nm?/h de ar a 298 K através do modelo simplificado. Este exemplo de aplica¢do

resulta em um problema de 204 varidveis, 194 equagdes e 10 especifica¢oes.

C.2.1 Modelo Principal

Cédigo C.1: Modelo principal para o modelo simplificado.

using "streams";

Fr——m————————_—————
* Model of dry biomass
o *#
Model dry_biomass
PARAMETERS
outer NElem as Integer (Brief="Number of elements", Default=5); # CHONS...

outer Mw_ (NElem)as molweight (Brief="Molecular weight of elements");

HHVcalc as Switcher (Brief="High heat value calculation",
Valid=[" (Boie, 1952)"," (Zainal,2001)", " (Higman,2003)", " (Souza-Santos,2004)",
" (Basu,2006)", "Known data"], Default=" (Souza-Santos,2004)");

VARIABLES

massfrac (NElem) as fraction(Brief="Mass fraction (Ultimate analysis)", Unit=’kg/kg’);

molfrac (NElem) as fraction(Brief="Molar fraction", Unit=’kmol/kmol’);

ash as fraction (Brief="Mass ash fraction", Unit="kg/kg’); # only used to HHV
calculation

Mw as molweight (Brief="Molecular weight");

F as flow_mol (Brief="Molar flow rate");

Fmass as flow_mass (Brief="Mass flow rate");

na (NElem) as positive (Brief="Matrix of elements");

H as enth_mol (Brief="Molar enthalpy");

Hmass as enth_mass (Brief="Mass enthalpy");

HHV as enth_mass (Brief="Mass high heat value"0);
HHV_ as enth_mass (Brief="Known data for high heat wvalue");
HHVmol as enth_mol (Brief="Molar high heat value");
LHV as enth_mass (Brief="Mass low heat value");
LHVmol as enth_mol (Brief="Molar low heat value");
EQUATIONS

"Molar fraction of fuel formula"
na = massfracxMw_ (1) /massfrac(l)/Mw_;
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end

Model

outer
outer
outer
outer
outer

e *#
moisture_biomass
PARAMETERS
PP as Plugin (Brief="External physical properties", Type="PP");
NComp as Integer (Brief="Number of components", Default=8);
NElem as Integer (Brief="Number of elements", Default=5); # CHONS...
na (NElem, NComp) as positive (Brief="Number of elements per component");
Mw__ (NElem) as molweight (Brief="Molecular weight of elements");
Ho as enth_mol (Brief="Molar standard enthalpy of formation");
Hv as enth_mol (Brief="Molar enthalpy of vaporization");
SET
Ho = -2.42e5+"kJ/kmol’; #PP.IdealGasEnthalpyOfFormationAt25C();
Hv = 4.065e4+"kJ/kmol’; #PP.IdealGasEnthalpyOfFormation (Tb);
VARIABLES
F as flow_mol (Brief="Molar flow rate");
Fmass as flow_mass (Brief="Mass flow rate");

"Mass fraction normalisation"

sum(massfrac) = 1;

"Molecular weight of fuel formula"

Mw = sum(Mw_x*na) ;

"Molar fraction of biomass"
molfrac = na/sum(na);

"Mass flow rate"
Fmass = FxMw;

"Molar enthalpy"
Hmass+«Mw = H;

switch HHVcalc # CHONSA

case " (Boie, 1952)

".

"Equation of Boie"

HHV = sum([35.16,116.225,11.09,6.28,10

.465]*massfrac) x’'kJ/kg’;

case " (zZzainal,2001)":
"Reed and Levie (1985)"
HHVmol = (sum([34.0945,13.23,-11.986,0,0]+massfrac/ (1l+ash))-1.53xash+6.85)*’kJ/kmol’;

case " (Higman,2003)":

"Dulong formula"
HHV = (sum([34.91

,117.83,-10

case " (Souza-Santos,2004)":
"Souza-Santos (2004)"

HHV= (sum([34.245,110.198,-11

case " (Basu,2006)
"Dulong and Petit
HHV = sum([33.823

case "Known data":

"Known data"
HHV = HHV_;
end

n.

formula"

,144.25,-14.28,0,9.418]xmassfrac) «"MJ/ kg’

"Molar high heat value"

HHVmol = HHV*Mw;

"Molar low heat value"

LHVmol = LHV*Mw;

.34,-1.51,10.05] massfrac/ (1+ash))-2.11xash)*«'MJ/kg’;

’

.985,-11.985,0]*massfrac/ (1+ash))-1.53xash+0.0685) x"MJ/kg’;
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molfrac as positive (Brief="Molar relative moisture", Unit=’kmol/kmol’);
massfrac as positive (Brief="Mass relative moisture", Unit=’'kg/kg’);

Mw as molweight (Brief="Molecular weight");

H as enth_mol (Brief="Molar enthalpy");

Hmass as enth_mass (Brief="Mass enthalpy");

EQUATIONS

"Molecular weight"

Mw = sum(Mw_x*na(:,1));

"Mass flow rate"
Fmass = FxMw;

"Mole enthalpy"
H = Ho + Hv;

"Mass enthalpy"
Hmass+Mw = H;

end
Fr——m———————_——_———
* Model of a biomass feed
ke *#
Model raw_biomass
PARAMETERS
To as temperature (Brief="Ambient temperature", Default=298);
Po as pressure (Brief="Atmospheric pressure", Default=1l);
VARIABLES
dry as dry_biomass (Brief="Dry biomass");
moisture as moisture_biomass (Brief="Moisture biomass");
F as flow_mol (Brief="Molar flow rate");
Fmass as flow_mass (Brief="Mass flow rate");
Mw as molweight (Brief="Molecular weight");
h as enth_mol (Brief="Molar enthalpy");
hmass as enth_mass (Brief="Mass enthalpy");
T as temperature (Brief="Temperature");
EQUATIONS

end

"Molecular weight"

Mw = (1 - moisture.molfrac)*xdry.Mw + moisture.molfracxmoisture.Mw;

"Molar fraction of moisture" # kmol of M by kmol of B
moisture.molfrac* (moisture.massfrac+(l - moisture.massfrac)+«moisture.Mw/dry.Mw) =

moisture.massfrac;

"Dry biomass flow rate"

dry.Fmass = (1 - moisture.massfrac) *xFmass;

"Moisture biomass flow rate"

moisture.Fmass = moisture.massfracxFmass;

"Raw biomass flow rate"
Fmass = FxMw;

"Mass enthalpy"

hmass = (1 - moisture.massfrac) xdry.Hmass + moisture.massfracxmoisture.Hmass;

"Mole enthalpy"
h = hmass*Mw;

"Temperature"
T = To;
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* Model of an air stream

A *#
Model air_stream
PARAMETERS
outer PP as Plugin (Brief="External physical properties", Type="PP");
outer NComp as Integer (Brief="Number of components", Default=8);
outer NElem as Integer (Brief="Number of elements", Default=5);
outer na (NElem, NComp) as Real (Brief="Number of elements per component");
outer Mw_ (NElem) as molweight (Brief="Molecular weight of elements");
Po as pressure (Brief="Atmospheric pressure", Default=1l);
VARIABLES
F as flow_mol (Brief="Molar flow rate");
Fmass as flow_mass (Brief="Mass flow rate");
Fvol as flow_vol (Brief="Volumetric flow rate");
(

F_Nm3h as flow_vol (Brief="Normal flow rate");

z (NComp) as fraction (Brief="Molar fraction", Unit=’"kmol/kmol’);
zmass (NComp) as fraction (Brief="Mass fraction", Unit=’"kg/kg’);

sh as positive (Brief="Specific humidity", Unit='g/kg’);
rh as percent (Brief="Relative humidity");
Mw (NComp) as molweight;

Mws as molweight;

vm as volume_mol;

T as temperature;

P as pressure;

Pv (NComp) as pressure;

h as enth_mol;

EQUATIONS

"Component Molecular weight"

Mw = sumt (Mw_xtransp(na));

"Mixture Molecular weight"
Mws = sum(z*Mw) ;

"Mass flow rate"
Fmass = FxMws;

"Volumetric flow rate"
Fvol = Fxvm;

"Normal flow rate"
F_Nm3hx (1x"atm’ /273.15/"'K’) = Fvolx (P/T);# volume at 0°C and latm [PV/T=nR]

"Pressure"
P = Po;

"Molar Volume"
vm = PP.VapourVolume (T,P, z);

"Mass water fraction”
zmass (1) = sh;

"Mass oxygen fraction"
zmass (2) = 0.2316*(l-zmass(1));

"Mass nitrogen fraction"
sum (zmass) = 1;

"Air composition"
z (4:NComp) = 0;

"Molar fraction"
zxsum(zmass/Mw) = zmass/Mw;

"Relative humidity"
rh = z(1)*P/Pv(1)*100;
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"Vapour pressure"
Pv = PP.VapourPressure(T);

"Enthalpy"

h = sum(PP.IdealGasEnthalpyOfFormationAt25C()*z) + PP.VapourEnthalpy(T,P,z);
end

Model stream_gasifier as stream

PARAMETERS
outer PP as Plugin (Brief="External physical properties", Type="PP");
outer NComp as Integer (Brief="Number of components", Default=8);
outer NElem as Integer (Brief="Number of elements", Default=5);
outer na (NElem, NComp) as positive (Brief="Matrix of elements per component");
outer Mw_ (NElem) as molweight (Brief="Molecular weight of elements");

Ho (NComp) as enth_mol (Brief="Enthalpy of formation");

SET

Ho = PP.IdealGasEnthalpyOfFormationAt25C();

VARIABLES

Fmass as flow_mass (Brief="Mass flow rate");

zmass (NComp) as fraction(Brief="Mass fraction", Unit=’'kg/kg’);

N (NComp) as positive (Brief="Mole fraction by initial biomass", Unit=’kmol/kmol’);

Nmass (NComp) as positive (Brief="Mass fraction by initial biomass", Unit=’kmol/kmol’);

Mw (NComp) as molweight (Brief="Molecular weight of components");
Mws as molweight (Brief="Molecular weight of stream");

hmass as enth_mass (Brief="Mass stream enthalpy", Lower=-1el0, Upper=1lel0);
E as enth_mol (Brief="Specific energy");

EQUATIONS
"Molecular weight of components"

Mw = sumt (Mw_x*transp(na));

"Mass stream enthalpy"
hmass*Mws = h;

"Mole fraction normalisation"
sum(z) = 1;

"Vapour stream"

v =1;
end
fr—————— - - -
* Model of a specific stream
o *#
Model stream_feed as stream _gasifier
PARAMETERS
To as temperature (Brief="Ambient temperature", Default=298);
Po as pressure (Brief="Atmospheric pressure", Default=1l);
VARIABLES

Fuel as raw_biomass (Brief="Raw biomass");
Air as air_stream(Brief="Air stream");

phi as Real (Brief="Equivalence ratio", Lower=0);

Fw as Real (Brief="Mass air—-fuel ratio", Lower=0);
Fm as Real (Brief="Molar air-fuel ratio", Lower=0);
EQUATIONS

"Molar flow rate"
F = Fuel.moisture.F + Air.F;

"Mass stream feed flow rate"
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Fmass = Fuel.moisture.Fmass + Air.Fmass;

"Molecular weight of stream"
Mws+F = Fuel.moisture.F*Fuel.moisture.Mw + Air.F*Air.Mws;

"Mass fraction"
zmass*Mws = zxMw;

"Molar fraction by biomass"
NxFuel.dry.F = zxF;

"Mass fraction by biomass"
Nmass*Fuel.dry.Mw = N*xMw;

"Molar stream enthalpy"
h+«F = Fuel.moisture.FxFuel.moisture.H + Air.FxAir.h;

FrA——m————————
* C + 02 —> CO2 Hc(C) < 0
* H2 + 02 -> H20 Hc (H) < 0
* S+ 02 -> 802 Hc(s) < 0
* CO2 + H20 + N2 + S02 —> CHNOS + 02 LHV > 0
* C + H2 + N2 + 02 + S —-> CHNOS Hf = LHV + Hc (C+H+S)
e *#
"Biomass enthalpy"
Fuel.dry.H = Fuel.dry.LHVmol
+ (Fuel.dry.na(l)+Ho(5) + 0.5xFuel.dry.na(2)«Ho (1)
+ Fuel.dry.na(5)«Ho(8)); # CHONS C0O2,H20,S502
"Input energy"
E = Fuel.dry.LHVmol;
"Temperature"
T = To;
"Pressure"
P = Po;
"Mass low heat value"
Fuel.dry.LHV = Fuel.dry.HHV - 9x(Fuel.moisture.Hv
/Fuel.moisture.Mw) «Fuel.dry.massfrac(2); # (Souza-Santos,2004)
# [H20, 02, N2]/[Initial dry biomass]
"Mass water fraction”
Nmass (1) = Air.shxAir.Fmass/Fuel.dry.Fmass + Fuel.moisture.massfrac;
"Mass oxygen fraction"
Nmass (2) = Air.zmass (2)*Air.Fmass/Fuel.dry.Fmass;
"Molar fraction normalisation" # only 02,N2,H20 in the air
Nmass (4 :NComp) = 0;
"Equivalence ratio"
phi = N(2)/(1 + 0.25+xFuel.dry.na(2) - 0.5%«Fuel.dry.na(3) + Fuel.dry.na(5));
"Equivalence rate of gasifying" # (Melgar,2007)
Fm = Air.F/Fuel.dry.F; # molar base
Fw = Air.Fmass/Fuel.dry.Fmass; # mass base
end
FA——m
* Model of a product stream
ettt et *#
Model stream_products as stream_gasifier

PARAMETERS
LHV_syngas (3)as enth_mass;

VARIABLES
Fvol as flow_vol (Brief="Volumetric flow rate (no solid)");
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vm as volume_mol (Brief="Molar Volume");
z_db (NComp-1)as fraction(Brief="Molar fraction in dry base");

LHV as enth_mass (Brief="Mass low heat value");
SET

LHV_syngas = [12.622,35.814,10.788]+'MJ/kg’; # CO,CH4,H2
EQUATIONS

"Volumetric flow rate (no solid)"

Fvol = Fxvm;

"Mass flow rate"
Fmass = FxMws;

"Molar Volume"
vm = PP.VapourVolume (T,P, z);

"Molecular weight of stream"
Mws = sum(z*Mw) ;

"Mass fraction"
zmass*Mws = zxMw;

"Molar fraction in dry base"
z_db = [0,2(3),2(4),2(5),2(6),2(7),2z(8)1/(1 - z(1));

"Low heat value of biomass syn-gas"
LHV = (zmass (4) *LHV_syngas (l) + zmass (6)*LHV_syngas (2)
+ zmass (7) *LHV_syngas (3)); # /(zmass(4) + zmass(6) + zmass(7));
end

#HAFHAAAAFFHRAA A FFRRAAAFFFRAA A FFFRAAAAFFRRAAA A A AR A FFFRAAAAFFRRAAAA
# MAIN MODEL
tHEHHHAAAAFHRAA A FHRAAAAAFFRAA A FFFRAAAAFFRAAAAAFFRAAAAFFFRAAAAFFHAAAAA

Fr——m——————- -
* Equilibrium model of a biomass gasifier
ke *#
Model equil_gasifier

ATTRIBUTES

Pallete = true;

Icon = "icon/gasifier";

Brief = "Simplified gasifier";

Info = "

== Description ==

Thermodynamic equilibrium modeling of a biomass gasifier.

== Assumptions ==

* thermodynamic equilibrium;

* steady-state;

* ldeal gas relations;

* ambient and atmospheric input conditions (To,Po);

* global gasification reaction:

CHONS + H20 + air —-&gt; CO + CO2 + CH4 + H2 + H20 + N2 + SO2

* no oxygen in the products.

== Specify ==

* ultimate biomass analysis (dry.massfrac);

* moisture biomass ratio (moisture.massfrac);

* equivalence ratio (phi);

* relative air humidity (air.rh);

* equilibrium temperature (Teq).

",

4

PARAMETERS
outer PP as Plugin (Brief="External physical properties", Type="PP");
outer NComp as Integer (Brief="Number of components", Default=8);

outer NElem as Integer (Brief="Number of elements", Default=5);
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outer Mw_ (NElem) as molweight (Brief="Molecular weight of elements");
outer na (NElem, NComp) as positive (Brief="Matrix of elements per component");

NReac as Integer (Brief="Number of reactions", Default=2);
stoic (NComp,NReac) as Real (Brief="Stoichiometric matrix of considered reaction")

Rg as Real (Brief="Universal gas constant", Unit=’J/mol/K’, Default=8.314);
Po as Integer (Brief="Atmospheric pressure", Default=1l);

VARIABLES

Inlet as stream_feed (Brief="Inlet stream", PosX=0.7165, PosY=0);

Outlet as stream_products (Brief="Outlet stream", PosX=0.7165, PosY=1l);

K (NReac) as positive (Brief="Equilibrium constant", Lower=0);

G (NComp) as enth_mol (Brief="Component Gibbs free energy");

Teq as temperature (Brief="Equilibrium temperature");

eff_cg as Real (Brief="Cold gas efficiency");

EQUATIONS

for k in [1:NElem]
"Material balance"
Inlet.Fxsum(Inlet.zxInlet.na(k, :))
+ Inlet.Fuel.dry.FmassxInlet.Fuel.dry.massfrac(k)/Inlet.Fuel.dry.Mw_ (k)
= Outlet.Fxsum(Outlet.zxOutlet.na(k,:));
end

"Fraction normalisation"
sum (Outlet.z) = 1;

"Heat balance"
Inlet.Fuel.dry.FxInlet.Fuel.dry.H + Inlet.FxInlet.h = Outlet.FxOutlet.h;

for j in [1l:NReac]
"Equilibrium constant"
K(j) = prod(Outlet.z”"stoic(:,3));

"Gibbs energy of reaction"
sum(stoic(:, j) *G) = -RgxOutlet.T+1n(K(j));
end

"Gibbs energy of component"
G = PP.IdealGasGibbsOfFormation (Outlet.T);

"Molar stream enthalpy"
Outlet.h = sum(PP.IdealGasEnthalpyOfFormationAt25C () «Outlet.z)
+ PP.VapourEnthalpy (Outlet.T,Outlet.P,Outlet.z);

"Output energy"
Outlet.E = Outlet.N(4)* (Inlet.Ho(4)-Inlet.Ho(5)) + Outlet.N(7)=* (Inlet.Ho(7)
—Inlet.Ho(l)) + Outlet.N(6)* (Inlet.Ho(6)-Inlet.Ho(5)-Inlet.Ho(1l));

"Cold gas efficiency"”
eff_cg = Outlet.E/Inlet.E;

# Outlet stream

"Equilibrium temperature"
Outlet.T = Teq;

"Mechanical equilibrium"
Outlet.P = Inlet.P;

"Molar fraction by initial biomass"
Outlet.NxInlet.Fuel.dry.F = Outlet.zxOutlet.F;

"Mass fraction by initial biomass"
Outlet.Nmass*Inlet.Fuel.dry.Mw = Outlet.NxOutlet.Mw;
end
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C.2.2 Exemplo de Aplicacao

Cédigo C.2: Exemplo de aplicagdo do modelo simplificado.

FlowSheet gasification as equil_gasifier

PARAMETERS
PP as Plugin (Brief="External physical properties",
Type="PP",
Components = ["water", "oxygen","nitrogen", "carbon monoxide",
"carbon dioxide", "methane", "hydrogen", "sulfur dioxide"],
LiquidModel = "IdealLiquid",
VapourModel = "Ideal"
)i
NComp as Integer (Brief="Number of components", Default=8);
NElem as Integer (Brief="Number of elements", Default=5);
Mw__ (NElem) as molweight (Brief="Molecular weight of elements");
na (NElem, NComp) as positive (Brief="Matrix of elements per component");
SET
NComp = PP.NumberOfComponents;
NElem = 5; # C,H,O,N,S
Mw_ = [12.011,1.0079,15.99994,14.0067,32.06]1*'kg/kmol’; # C,H,O,N,S
na(:,1) = [0,2,1,0,01; # H20
na(:,2) = [0,0,2,0,0]; # 02
na(:,3) = [0,0,0,2,0]; # N2
na(:,4) = [1,0,1,0,0]; # coO
na(:,5) = [1,0,2,0,0]; # coz
na(:,6) = [1,4,0,0,01; # CH4
na(:,7) = [0,2,0,0,0]1; # H2
na(:,8) = [0,0,2,0,11; # SO2

* Considered equilibrium reaction:
* C + 2H2 <-> CH4
* CO + H20 <-> CO2 + HZ2

e *#
NReac = 2;
stoic(:,1) = [ 0, O, O, O, O, 1,-2, 01; # C + 2H2 <-> CH4
stoic(:,2) = [-1, O, O,-1, 1, O, 1, 0]; # CO + H20 <-> CO2 + HZ2
Inlet.Fuel.dry.HHVcalc = "Known data";
SPECIFY

b

* Biomass feed

e *#
Inlet.Fuel.Fmass = 60+’'kg/h’; # raw biomass (dry base + moisture)
Inlet.Fuel.dry.massfrac(l:NElem-1) = [0.5095,0.088,0.2552,0.1283]; # C,H,0,N (d.b.)
Inlet.Fuel.dry.ash = 0.058; # ash (d.b.)
Inlet.Fuel.moisture.massfrac = 0.141; # kg H20/ kg raw biomass
Inlet.Fuel.dry.HHV_ = 4406.3x"kcal/kg’;

ok

* Air feed

e *#

Inlet.Air.T = 298%'K’;
Inlet.Air.rh = 60; # % (relative humidity)

Inlet.Air.F_Nm3h = (102.4+455.7)*'m"3/h’;
OPTIONS

Dynamic = false;

GuessFile = "guessfile.rlt";

end
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C.3 Modelo Rigoroso

Da mesma forma que para o modelo simplificado, o modelo rigoroso foi implemen-
tado no simulador EMSO de uma forma estruturada, fazendo-se uso da linguagem de
MOO. Corrente gasosa, corrente sdlida, corrente de ar e modelo cinético foram descri-

tos em entidades e subentidades diferentes, utilizando-se os conceitos de composi¢do

e heranga (Figura C.2).

FASE SOLIDA
N ——— - 1
FASE GASOSA .=4 CALOR CEDIDO !
ppielelelelenlelenlenie. smllielliieii 1 E R E L L P ’
CORRENTE DE ! ke e ——————
ENTRADA E REATOR DE fr ! CALOR Ii
; TOPO ! i__TERDIDO__ ,
1 ]
]
CORRENTE DE ! : H !
' >< I .} CcALOR CEDIDO !
AR i | oo ;
| l B Vo o -
[ R 2 ——
! REATOR DE J; .epi  CALOR ‘:
i MEIO 1 L.-JTERDIDO__
! 1
! i
CORRENTE DE 1
AR ! >< i
i : :
1 1
S ......y| REATORDE |
: CALOR CEDIDO I FUNDO :
------------ : 1 ! FASE SOLIDA
CTTERIOR T et I """""
I PERDIDO |
____________ - FASE GASOSA
CORRENTE DE
SAIDA

Figura C.2: Diagrama esquemético do modelo rigoroso no EMSO.

A entidade “corrente de entrada” é constituida internamente pelas correntes de
fase solida e corrente de fase gasosa. O modelo cinético principal é uma tinica entidade,
no entanto, este é repetido por 3 vezes e dispostos conforme a altura de admissdo das

s

correntes de ar em: “reator de topo”, “reator de meio” e “reator de fundo”. As rotinas

de célculo do modelo cinético retornam dados de saidas que assim sdo repassados a
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etapa seguinte acrescido de uma corrente de ar. J& “calor perdido” representa o calor

perdido pelas paredes para o meio externo.

Na [Subse¢do C.3.1, uma tnica se¢do do sistema representado na é

ilustrada pelo Um exemplo de aplica¢do do para o “reator de
topo” é dado pelo nas condigdes descritas na [Subsecdo 5.3.2l Este exem-

plo de aplicacdo, com 50 pontos de discretizac¢do, resulta em um problema de 16.426

varidveis, 16.399 equagdes e 27 especificagdes.

C.3.1 Modelo Principal

Cédigo C.3: Modelo principal para o modelo rigoroso.

using "types";

o

* Gas—-phase components (NCG)

* 1: Tar 5: Steam

* 2: Oxygen 6: Methane

* 3: Carbon dioxide 7: Carbon monoxide

* 4: Hydrogen 8: Nitrogen

*

* Solid-phase components (NCS)

* 1: Biomass

* 2: Moisture

* 3: Char

*

* Solid-phase reactions

* 1: Moisture evaporation (m)

* 1: Primary pyrolysis (pl)

* 2: Secondary pyrolysis (p2)

*

* Gas—-phase reactions

* 1: Tar combustion (cl) 6: CO2 gasification (gl)

* 2: CH4 combustion (c2) 7: H2 gasification (g2)

* 3: CO combustion (c3) 8: Steam gasification (g3)

* 4: H2 combustion (c4) 9: Char combustion (c5)

* 5: Water gas shift (wg)

e *#

Model streamBasic
PARAMETERS
To as temperature (Brief="Reference temperature", Default=300);
VARIABLES
F as flow_mass (Brief="Mass flow rate");
F_mol as flow_mol (Brief="Molar flow rate");
F_vol as flow_vol (Brief="Volumetric flow rate");
U as velocity (Brief="Velocity", Default=0.05);
T as temperature (Brief="Temperature", Lower=250, Default=298, Upper=2000);
rhom as dens_mass (Brief="Total concentration");
cpm as cp_mass (Brief="Average specific heat", Lower=0);
Hm as enth_mass (Brief="Specific enthalpy", Default=0);
Hm_mol as enth_mol (Brief="Molar stream enthalpy", Default=0);
Mwm as molweight (Brief="Stream molecular weight");

EQUATIONS
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"Mass flow rate"
F = rhomxF_vol;

"Molar flow rate"
Mwm*F_mol = F;

"Molar stream enthalpy"

Hm_mol = HmxMwm;
end
b
* Model of stream gas-phase
e e e *#
Model streamGas as streamBasic

end

PARAMETERS

Default=8);

(mass/gas volume)");

Unit=’'kmol/kmol’);

Default=0);

NCG as Integer (Brief="Number of gas-phase components",
Mw (NCG) as molweight (Brief="Molecular weight");

cp (NCG) as cp_mass (Brief="Average specific heat");

Rg as Real (Brief="Universal gas constant", Default=8.314,
VARIABLES

F_Nm3h as flow_vol (Brief="Normal flow rate");

rho (NCG) as conc_mass (Brief="Mass concentration

P as pressure (Brief="Pressure", DisplayUnit=’'kPa’);
C (NCG) as conc_mol (Brief="Molar concentration");

Y (NCG) as fraction (Brief="Product yield", Unit='kg/kg’);
Y_mol (NCG) as fraction (Brief="Molar fraction",

H (NCG) as enth_mass (Brief="Specific species enthalpy",
SET

NCG = 8;

Mw = [33.0033, 31.999, 44.0095, 2.016, 18.0155, 16.0425, 28.010,

cp = [2.50, 0.95, 1.09, 14.66, 2.06, 3.45, 1.11, 1.091%"kJ/kg/K’;

Zainal,2001)

EQUATIONS
"Normal flow rate"
F_Nm3h« (1x"atm’ /273.15/"K")

"Mass concentration”
C+Mw = rho;

"Product yield"
Yxrhom = rho;

"Molar fraction"
Y_mol*sum(C) = C;

"Ideal gas law"
PxMwm = rhomxRg*T;

"Specific species enthalpy"
H = cp*x (T - To);

"Total gas concentration"
rhom = sum(rho);

"Stream specific heat"
cpm = sum(Y*cp) ;

"Stream enthalpy"
Hm = sum(Y*H);

"Stream molecular weight"
Mwm = sum(Y*Mw) ;

F_vol* (P/T); # volume

# (DiBlasi, 2000)

at 0°C and latm [PV/T=nR]

Unit=’'kJ/kmol/K");

28.013]1*"kg/kmol’;
# (DiBlasi,2000b); (
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end

streamSol

id as streamBasic

PARAMETERS

NCS
Mw (NCS)
cp (NCS)

VARIABLES
rho (NCS)
C (NCS)

Y (NCS)
Y_mol (NCS
H(NCS)

SET

NCS = 3;
Mw = [49.
cp = [1.3

EQUATIONS
"Mass con

CxMw = rh

"Product
Yxrhom =

"Molar fr

as Integer (Brief="Number of solid-phase components", Default=3);
as molweight (Brief="Molecular weight");
as cp_mass (Brief="Average specific heat");

as dens_mass (Brief="Apparent density (mass/total mass)");
as conc_mol (Brief="Molar concentration");
as fraction (Brief="Product yield", Unit=’kg/kg’);
) as fraction (Brief="Molar fraction", Unit=’'kmol/kmol’);;
as enth_mass (Brief="Specific species enthalpy", Default=0);

2611, 18.0155, 12.0105]%"kg/kmol’;

4, 2.06, 1.341%"kJ/kg/K’'; # (Di Blasi, 2000), (Zainal, 2001)

centration"
O

yield"
rho;

action"

Y_mol*sum(C) = C;

"Specific
H = cp* (T

"Total ga

species enthalpy"
- To); # (DiBlasi,2000)

s concentration"

rhom = sum(rho);

"Stream specific heat"
cpm = sum(Y*cp);

"Stream e
Hm = sum(

nthalpy"
Y*H) ;

"Stream molecular weight"

Mwm = sum

gasifier
PARAMETER.
NCG as
NCS as
NRG as
NRS as

NComp as
NReac as

NPhas as
N as

Uc as

Kb as Real

(Y*Mw) ;

S

Integer (Brief="Number of gas-phase components");
Integer (Brief="Number of solid-phase components");
Integer (Brief="Number of gas-phase reactions");
Integer (Brief="Number of solid-phase reactions");

Integer (Brief="Total number of components");
Integer (Brief="Total number of reactions");

Integer (Brief="Number of phases:

gas (1) or solid (2)", Default=2);

Integer (Brief="Number of discrete points", Default=499, Lower=2);
stoic (NComp, NReac) as Real (Brief="Stoichiometric coefficients");
kstoic (NReac) as Real (Brief="Key stoichiometric coefficients");

fraction (Brief="Total moisture content, d.b.", Unit='kg/kg’);

(Brief="Permeability of biomass to gas flow", Unit='m"2");



C.3. MODELO RIGOROSO

117

Kc as Real

(Brief="Permeability of char to gas flow", Unit="m"2’);

sigma as Real (Brief="Stephan-Boltzmann constant", Default=5.67051e-8, Unit='W/m"2/K"4");

zetasg

as

Real (Brief="Correction factor for hsg", Default=1);

zetaw as Real (Brief="Correction factor for hw", Default=1);

Rg as Real (Brief="Universal gas constant", Default=8.314, Unit='kJ/kmol/K’);
pi as Real (Brief="Number pi", Default=3.14159);

Tw as temperature (Brief="Wall temperature", Default=298.15);

eps as fraction (Brief="Bed void fraction");

em as Real (Brief="Biomass emissivity");

phi as Real

chi as fraction (Brief="Ash content of the biomass, % of initial dry mass");

(Brief="Porosity, vol/vol");

shape as fraction (Brief="Shape factor");

Rp as length
Dia as length
L as length

dH_g_ref (NRG)

kJ/mol’,

(Brief="Initial particle radius");
(Brief="Reactor diameter");
(Brief="Reactor height");

Default=0);

dH_s_ref (NRS)

Lambda_ref

as

as enth_mass (Brief="Reference solid-phase reaction enthalpy");

enth_mass (Brief="Reference moisture (evaporation) enthalpy");

’

as enth_mol (Brief="Reference gas-phase reaction enthalpy", DisplayUnit=’'

D as diffusivity (Brief="Diffusion coefficient", DisplayUnit='m"2/s’, Default=0.2);
# [le-5 to 3e-4]

A_g (NRG) as Real (Brief="Gas-phase pre-exponential factor");

A_s (NRS) as Real (Brief="Solid-phase pre-exponential factor");

Ae as Real (Brief="Pre-exponential factor of equilibrium");

E_g (NRG) as energy_mol (Brief="Gas-phase activation energy", DisplayUnit='kJ/mol’);
E_s (NRS) as energy_mol (Brief="Solid-phase activation energy", DisplayUnit=’'kJ/mol’);
Ee as energy_mol (Brief="Activation energy of equilibrium", DisplayUnit=’kJ/mol’);

pref as pressure (Brief="Reference pressure", Default=1l);
Tref as temperature (Brief="Reference temperature", Default=373.15);

To as temperature (Brief="Ambient temperature", Default=298.15);
VARIABLES

InletG as streamGas; # Gas-phase inlet # Bottom

InletS as streamSolid; # Solid-phase inlet # Bottom

OutletG as streamGas; # Gas-phase outlet # Top

Outlets as streamSolid; # Solid-phase outlet # Top

streamG (N+2)as streamGas; # Discreted gas-phase stream

streamS (N+2) as streamSolid; # Discreted solid-phase stream

lambda (N+2,NPhas) as conductivity (Brief="Thermal conductivity");

lambda_eff (N+2,NPhas) as conductivity (Brief="Effective thermal conductivity");

lambda_rad (N+2,NPhas)

as conductivity (Brief="Effective radiative thermal conductivity");

mu (N+2) as viscosity (Brief="Viscosity", Lower=le-5, Default=0.01, Upper=1l);

hsg (N+2) as heat_trans_coeff (Brief="Solid/gas heat transfer coefficient",
DisplayUnit='W/m"2/K’, Upper=1e20);

hsw (N+2) as heat_trans_coeff (Brief="Solid/wall heat transfer coefficient",
DisplayUnit='W/m"2/K’, Upper=1lelb);

hgw (N+2) as heat_trans_coeff (Brief="Gas/wall heat transfer coefficient", DisplayUnit
='"W/m"2/K’, Upper=lel5);

hw (N+2) as heat_trans_coeff (Brief="Bed-to-wall heat transfer coefficient",
DisplayUnit="W/m"2/K’); # 15-35W/m2K (Hobbs,1992)

km (N+2) as Real (Brief="Mass transfer coefficient", Unit='m/s’, Lower=le-6, Default

=0.01, Upper=0.5);

Qsg (N+2)

as

Real (Brief="Heat transfer for solid/gas", Unit='"kJ/m"3/s’); # heat_rate
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Qsw (N+2) as Real (Brief="Heat transfer for solid/wall", Unit=’'kJ/m"3/s’); # heat_rate

Qgw (N+2) as Real (Brief="Heat transfer for gas/wall", Unit='"kJ/m"3/s’); # heat_rate

Re (N+2) as Real (Brief="Particle Reynolds number", Lower=le-6, Default=48, Upper=1le3)

Pr (N+2) as Real (Brief="Particle Prandtl number", Lower=le-6, Default=0.65, Upper=le2
)

Sc (N+2) as Real (Brief="Particle Schmidt number", Lower=le-6, Default=0.85, Upper=le2
)i

dp (N+2) as length (Brief="Current particle diameter", Default=0.05, Upper=0.5);

R_g(N+2,NRG) as reaction_mol (Brief="Gas-phase reaction rate", DisplayUnit=’kmol/m"3/s’);
R_s (N+2,NRS)as reaction_mass (Brief="Solid-phase reaction rate", DisplayUnit='kg/m"3/s’)

4
m(N+2) as reaction_mass (Brief="Moisture evaporation rate", DisplayUnit=’kg/m"3/s’)

’

omega (N+2,NCG) as reaction_mass (Brief="Rate of species production (devolatilization

)", DisplayUnit=’'kg/m"3/s’);

k_g (N+2,NRG)as Real (Brief="Gas-phase specific rate of reaction");
k_s (N+2,NRS)as Real (Brief="Solid-phase specific rate of reaction");
Ke (N+2) as Real (Brief="Equilibrium constant", Lower=le-8);

dH_g (N+2,NRG) as enth_mol (Brief="Gas-phase reaction enthalpy", DisplayUnit='kJ/mol’,
Default=0);

dH_s (N+2,NRS)as enth_mass (Brief="Solid-phase reaction enthalpy");

Lambda (N+2) as enth_mass (Brief="Moisture (evaporation) enthalpy");

ups_p (N+2) as Real (Brief="Particle density number", Unit='1/m’, Lower=0, Upper=1lell);

K (N+2) as Real (Brief="Permeability to gas flow", Unit='m"2");
z (N+2) as length (Brief="Length gasifier");
dz as length_delta (Brief="Length increment");

# Routine to calculation of heat transfer coefficients

lambda_rad0 (N+2)as conductivity (Brief="Static effective radial conductivity");
hrad (N+2,NPhas) as heat_trans_coeff (Brief="Radiation heat transfer coefficient");
kappa (N+2) as Real (Brief="Conduction ratio");

SET

Gas-phase components (NCG)

1: Tar 5: Steam

2: Oxygen 6: Methane

3: Carbon dioxide 7: Carbon monoxide
4: Hydrogen 8: Nitrogen

Solid-phase components (NCS)
1: Biomass

2: Moisture

3: Char

Solid-phase reactions
1: Primary pyrolysis (pl)
2: Secondary pyrolysis (p2)

Gas-phase reactions

1: Tar combustion (cl)
2: CH4 combustion (c2)
3: CO combustion (c3)
4
5

C02 gasification (gl)
H2 gasification (g2)
Steam gasification (g3)
Char combustion (c5)

0 9 o

H2 combustion (c4)
Water gas shift (wg)

NComp = 11; # Total number of components (NCG + NCS)
NReac = 11; # Total number of reactions (NRG + NRS)

NCG = 8; # Number of gas-phase components
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NCS = 3; # Number of solid-phase components
NRG = 9; # Number of gas-phase reactions
NRS = 2; # Number of solid-phase reactions

Moisture evaporation
(m) M -> H20

Pyrolysis
(pl1) B -> Char + T + G1 (G1=CO,C0O2,H2,CH4,H20)
(p2) T -> G2 (G2=CO,C02,CH4)

Gas-phase combustion

(cl1) T + 02 -> CO + H20
(c2) CH4 + 02 -> CO + H20
(c3) CO + 02 -> CO2
(c4) H2 + 02 -> H20

Gas-phase water gas shift
(wg) CO2 + H20 <-> CO2 + HZ2

Heterogeneous reactions of char

P e e

(c5) Char + 02 -> CO + CO2 + H20
(g1) Char + CO2 -> CO + H20 + HZ2
(g2) Char + H2 —-> CH4 + H20
* (g3) Char + H20 -> CO + H2
e *#
# T 02 co2 H2 H20 CH4 CO N2 B M ()
stoic(:,1) = [0.3941,0,0.2266,0.0345,0.4581,0.0788,0.1182,0,-1,0,0.7389];
Estimated (Font,1999)
stoic(:,2) = [ -1,0,0.4488, 0, 0,0.1848,0.3663,0,0, O, 01; #

Font, 1999)

stoic(:,3) = [ -1,-0.0528, 0, 0,0.3696, O, i, o0, 0, O, 0]; #
stoic(:,4) = [ 0, -1.5, 0, 0, 2, -1, i, o, 0, O, 01; #
stoic(:,5) = [ 0, -1, 2, 0, 0, 0, -2, 0, 0, O, 01; #
stoic(:,6) = [ 0, -1, 0, -2, 2, 0, o, o, 0, O, 0]; #
stoic(:,7) = [ 0, 0, 1, 1, -1, 0, -1, 0, 0, O, 01; #
stoic(:,8) = [ O, o, -1, o0, 0, 0, 2, 0, 0, 0, -1]; #
stoic(:,9) = [ 0, 0, 0, -2, 0, 1, o, o, 0, 0, -11; #
stoic(:,10) = [ O, 0, 0, 1, -1, 0, 1, 0, 0, 0, ~-11; #
stoic(:,11) = [ 0, -1, 1, 0, 0, 0, o, o, 0, 0, -11; #

# pl p2 ¢l c2 ¢3 c4 wg gl g2 g3 c5
kstoic = [-1, -0.14, -1, -1, -2, -2, -1, -1, -2, -1, -11;

# B T T CH4 CO H2 H20 CO2 H2 H20 02

b

* Kinetic data

b *#
A_g(1) = 9.2e6; # (DiBlasi, 2000) (DiBlasi,2004) (Bryden, 1996)

## A_g(l) = 59.8; # (Tinaut,2008)

A_g(2) = A_g(l); # (DiBlasi,2000) (DiBlasi,2004) (Bryden,1996) (Tinaut,2008)
## A _g(2) = 7ell; # Srinivasan (1998); Corella (2005)

# A g(3) = 3.98el17; # [10"17.6] (DiBlasi,2000) (Bryden,1996) (Tinaut,2008)
# A _g(3) = 10°12.35; # Bryden (1998)

## A_g(3) = 1.3ell; # (DiBlasi,2004) (Srinivasan,1998)

# A g(3) = 6.4e7; # Purnomo (1990)

# A _g(3) 4e5; # Ragland (1991)

# A g(3) = 3.09e8; # Rodrigues (2004)

# A g(3) = 8.83ell; # Corella (2005)

A_g(3) = 1.3el7; # Souza-Santos (2004)

## A g(4) = lell; # (DiBlasi,2000) (DiBlasi,2004) (Tinaut,2008)

# pl

p2 Estimated (

cl Estimated
c2
c3
c4

wg

gl
g2
g3
c5
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# A_g(4) = 10°12.71; # Bryden (1998)
# A _g(4) = 2.45ell; # Srinivasan (1998)
# A _g(4) = 8.83e8; # Rodrigues (2004)

# A _g(4) = 3.09ell; # Corella (2005)
A_g(4) = 5.16el3; # Souza-Santos (2004)
A_g(5) = 2.78; # (DiBlasi,2000) (DiBlasi,2004) (Tinaut,2008) (Souza-Santos,2004)

# A_g(5) = le6; # Corella (2005)

Ae = 0.0265; # (DiBlasi,2000) (DiBlasi,2004) (Souza-Santos,2004) (Tinaut,2008)
# Ae_ = 0.027; # Corella (2005) [T > Teq]
# Ae = 520; # Corella (2005) [T < Teq]

## A _g(6) = 7.92e4; # Di Blasi (2000)

A_g(6) = le7; # Di Blasi (2004)

# A g(6) = 3.42; # (Bryden,1996) (Tinaut,2008)
# A _g(6) = 589; # Hobbs (1992) [m/s/K]

# A _g(6) = 1e3; # Assumed

A_g(7) = le-3xA_g(6); # (DiBlasi,2000) (DiBlasi,2004) (Hobbs,1992) (Tinaut,2008) [m/s/K]

## A _g(8) = A _g(6); # (DiBlasi,2000) (DiBlasi,2004) (Hobbs,1992) [m/s/K]
# A g(8) = 5.71; # Bryden (1996)

A_g(8) = 1.67xA_g(6); # (Tinaut,2008)

A_g(9) = 5.67e9; # Di Blasi (2000)

# A _g(9) = 5.67e7; # Di Blasi (2004)

# A g(9) = 1.74; # (Bryden,1996), (Tinaut,2008)

# A _g(9) = 2.3; # Hobbs (1992) [m/s/K]
# A g(9) = le5; # Assumed

# A _s(1) = 1.35e6; # (Caballero,1998) ?22???

# A s(1) = 1.516e3; # (DiBlasi,2000) (DiBlasi,2004)
# A s(1) = 7e7; # (Ragland,1991)

## A _s(1) = 1.2e3; # Assumed 1

A_s(l) = led; # Assumed

# A s (1) 6.52e10; # (Caballero,1998) ?22??

A_s(2) = 4.28e6; # (DiBlasi,2000)
# A_s(2) 4.26e6; # (DiBlasi,2004)
## A s(2) = be8; # Assumed

I

E_g(l) = 80x'kJ/mol’; # (Bryden,1996) (DiBlasi,2000,2004)
# E_g(l) = 101.43+"kJ/mol’; # (Tinaut,2008)

E_g(2) = E_g(l); # (DiBlasi,2000,2004) (Tinaut,2008)
# E_g(2) = 251.05+"kJ/mol’; # Srinivasan (1998); Corella (2005)

E_g(3) = 167+'kJ/mol’; # (DiBlasi,2000) (Bryden,1996) (Tinaut,2008)
# E_g(3) = 166.28+"kJ/mol’; # (Tinaut,2008)

## E_g(3) = 125.6+'kJ/mol’; # (DiBlasi,2004)

# E_g(3) = 167.5+%"kJd/mol’; # Purnomo (1990)

# E_g(3) = 171.66+"kJ/mol’; # Ragland (1991)

# E_g(3) = 125.5%"kJ/mol’; # Srinivasan (1998)

# E_g(3) 99.76x"kJ/mol’; # Rodrigues (2004); Corella (2005)

# E_g(3) = 288.83x"kJ/mol’; # Souza-Santos (2004)

# E_g(4) = 42x’kJ/mol’; # (DiBlasi,2000) (Tinaut,2008)

# E_g(4) = 83x’kJ/mol’; # (DiBlasi,2004)

E_g(4) = 171.55x"kJ/mol’; # (Srinivasan,1998) (Bryden,1996)

# E_g(4) = 99.76+"kJ/mol’; # Rodrigues (2004); Corella (2005)
# E_g(4) = 28.5+"kJ/mol’; # Souza-Santos (2004)

## E_g(4) = 93.5+%"kJ/mol’; # Adjusting

E_g(5) = 12.6%"kJ/mol’; # (DiBlasi,2000,2004) (Souza-Santos,2004) (Tinaut,2008) (OK!)
## E_g(5) = 52.96+"kJ/mol’; # Corella (2005)

Ee = 65.8%’kJ/mol’; # (DiBlasi,2000)
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# (DiBlasi,2004) (Souza—-Santos,2004) (Tinaut, 2008)

# (DiBlasi,2000)

# (DiBlasi, 2004)

(Corella,2005) [T

(Corella,2005) [T < Teq]

# (Bryden,1996) (Tinaut, 2008)

# (Hobbs, 1992)

# Assumed

# (DiBlasi,2000)

[m/s/K]

# (Hobbs,1992) (DiBlasi,2000) (DiBlasi, 2004) (Tinaut,2008)

# (Hobbs,1992) (Bryden,1996) (DiBlasi,2000) (DiBlasi, 2004) (Tinaut,2008)

# Ee = 32.9%"kJ/mol’;

> Teq]
# Ee = 60.1%"kJd/mol’; #
E_g(6) = 218%'kJ/mol’;
# E_g(6) = 217+"kJ/mol”’;
# E_g(6) = 129.7+"kJ/mol’;
# E_g(6) = 222.8%"kJ/mol’;
# E_g(6) = 150+"kJ/mol’;
E_g(7) = E_g(6);
E_g(8) = E_g(6);
E_g(9) = 160x"kJ/mol’;
# E_g(9) = 160.4%"kJ/mol’; #
# E_g(9) = 74.8%"kJd/mol’;
# E_g(9) = 92.3%"kJ/mol’;
# E_g(9) = 120%"kJ/mol’;
# E s(1) = 81.5+x"kJ/mol”;
# E _s(1) = 105+"kJd/mol’;
# E_s(1) = 628.1+"kJd/mol’;
# E_s(1) = 129.8%"kJ/mol”’;
## E _s(1) = 130+"kJ/mol’;
E_s (1) = 80%’kJ/mol’;
# E_s(1) = 148.4%"kJ/mol’;
E_s(2) = 107+«"kJ/mol’; #
## E_s(2) = 107.4%"kJ/mol’; #
## E_s(2) = 85+"kJ/mol”;

# dH_g_ref (1)
dH_g_ref (1) =
# dH_g_ref (1)
# dH_g_ref (1)

# dH_g_ref (2)
dH_g_ref (2) =
# dH_g_ref(2)
# dH_g_ref(2)
# dH_g_ref(2)

# dH_g_ref(3)
# dH_g_ref (3)
# dH_g_ref (3)
dH_g_ref (3) =

# dH_g_ref (4)
dH_g_ref (4) =
# dH_g_ref (4)
# dH_g_ref (4)

# dH_g_ref (5)
# dH_g_ref (5)
dH_g_ref (5) =

# dH_g_ref (6)
dH_g_ref (6) =

# dH_g_ref(7)
dH_g_ref (7) =

# dH_g_ref(8)
dH_g_ref (8) =

# dH_g_ref(9)
# dH_g_ref (9)
dH_g_ref (9) =

-805+"kJ/mol’;

—InletG.Mw (1) *17473%"kJ/kg’;
-244%"kJ/mol’ ;

-519+"kJ/mol”’ ;
-803+"kJ/mol”’;

-InletG.Mw (6) x50190+"kJ/kg’ ;
# (DiBlasi, 2000)
—InletG.Mw(6) *17473%"kJ/kg’;

-519+"kJ/mol”’;
-803+"kJ/mol”;

—InletG.Mw(7) *10107+"kJ/kg’;
—-InletG.Mw(7) x9.975+"kJ/kg’ ;
= -282%"kJ/mol’;

-283.03%"kJ/mol’;

—InletG.Mw(4) 142919+’ kJ/kg’;

-241.8%"kJ/mol’;

= —41.2+"kJ/mol’;

-286+"kJ/mol”’ ;
-742+"kJ/mol’ ;

—41+"kJ/mol” ;

—41.98%"kJ/mol’;

InletG.Mw(3) +#9.3e6*"kJ/kg’;

172.58x"kJ/mol’;

—-InletG.Mw (4) x7.2e6+"kJ/kg’;

-74.93x"kJ/mol’;

InletG.Mw(5) +6.4e6*"kJ/kg’;

131.4%"kJ/mol’;

—InletG.Mw(2) *2.5e7+"kJ/kg’;
= -252.2+"kJ/mol’;
-393.77+«"kJ/mol’;

# (Caballero,1998)
# (DiBlasi,2000)

# (DiBlasi,2004)

# (Ragland, 1991)
# Assumed 1
# Assumed

# (Caballero,1998)
(DiBlasi, 2000)

# Di Blasi

(DiBlasi, 2004)
# (Bryden,1996) (Tinaut, 2008)
# (Hobbs,1992)

[m/s/K]

# Assumed

?22?7?

2?2?72

(DiBlasi,2004)

# Assumed

# Di Blasi (2000,2004)
(2000,2004)
# Srinivasan (1998)

# Di Blasi (2000)

# Di Blasi (2004);Bryden (1996)
# (Srinivasan, 1998)

# Di Blasi (2000,2004)
# (Purnomo, 1990)
# (Srinivasan, 1998)

# (Rodrigues, 2004) (Higman,2003)

# Di Blasi (2000,2004)
# (Srinivasan, 1998) (Higman, 2003)

# (Rodrigues, 2004)

# (H2) (Basu, 2006)

# (DiBlasi, 2000) (Higman, 2003)
# (DiBlasi,2004)
# (Basu,2006)

# (DiBlasi,2000)
# (C) (DiBlasi, 2004) (Basu,2006) (Higman, 2003)

# (DiBlasi,2000)
# (C) (DiBlasi, 2004) (Basu,2006) (Higman, 2003)

# (DiBlasi, 2000)
# (C) (Basu,2006) (DiBlasi,2004) (Higman, 2003)

# (DiBlasi, 2000)
# (DiBlasi,2004)
# (C) (Basu,2006) (Higman, 2003)
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# dH_g_ref(9) = —-401.9+"kJ/mol’; # (Quaak,1999)
## dH_s_ref (1) = -420+"kJ/kg’; # (DiBlasi,2000)
# dH_s_ref (1) = —-418x’kJ/kg’; # (DiBlasi,1996)
dH_s_ref(l) = -420x'kJ/kg’; # Assumed

## dH_s_ref(2) = 42+’kJ/kg’; # (DiBlasi,2000) (DiBlasi, 1996)
dH_s_ref (2) = 42x'kJ/kg’; # Assumed

Lambda_ref = 2269.7«'kJ/kg’; # (Perry,1999)

A
* Biomass characterization (Godinho,2007b)
*
* Immediate analysis (d.b.)
* moisture 14.1%
*
* volatiles 77.3%
* ash 5.8%
* fix carbon 16.9%
*
* Elemental analysis (d.b.)
* S 1.83% C1 0.45%
* C 49.31% Cr 2.77%
* H 8.52% @] 24.70%
* N 12.42%
o *#
# Rp = 0.5+’cm’; # Initial particle radius # 2+#Rp = sqrt (As/pi), As = 2% (1x1) +
4%(1%0.08)
Uc = 0.141; # Initial total moisture content, d.b.
chi = 0.058; # Ash content of the biomass, % of initial dry mass
# shape = 0.86; # Shape factor (Purnomo,1990)
shape = 0.34; # Estimated (psi=4xpi*0.25"2/(2x1x1+4x1+0.08)) (Froment,1979,p.477)
A
* Reactor characterization
ke *#
Dia = 0.45+«'m’; # Reactor diameter
# L = 0.655+'m’; # Reactor height
# Tw = 1050+’K’; # Wall temperature
Fr——m—————————————
* Bed characterization
e *#

# Bed void fraction, void vol./bed vol.
eps = 0.5; # (DiBlasi,2000)
# eps = 0.5;

# Biomass emissivity

# em = 0.85; # (Hobbs,1992)

# em = 0.4; # (DiBlasi,2002)

em = 0.9; # (Zhou,2005) (DiBlasi,2000)

# Porosity, vol./vol.

## phi = 2/3; # (Froment,1979)

# phi = 0.5; # (Hobbs,1992) p.694
phi = 0.75;

# Permeability to gas flow

# K = le-5+%"m"2’; # (Di Blasi, 1997b)
# K = le-10x"m"2"; #

# Kb = be-16+"m"2’; # (DiBlasi,2002)
Kb = le-6x'm"2’; # (DiBlasi,2004)

# Kb = le-14+"m"2’; # (Babu,2004b)

# Kc = le-13%"m"2’; # (DiBlasi,2002)
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Kc = 5e-6+x'm"2’; # (DiBlasi,2004)
# Kc = 5e-11+"m"2’; # (Babu,2004b)

# Gas diffusivity
D = 2e-5*x'm"2/s’; # (DiBlasi,2000)
# D = 3e-5x"m"2/s’; # (Lu,2006)

EQUATIONS
Fr—m————————————————
* Inlet discreted variables (TOP)
e *#
# Gas phase
"Inlet gas flow rate"
InletG.F = streamG(1l) .F;
"Inlet gas mass concentration"
InletG.rho = streamG(l) .rho;
"Inlet gas velocity"
InletG.U = streamG(1l) .U;
"Inlet gas temperature"
InletG.T = streamG(1l) .T;
"Inlet gas pressure"
InletG.P = streamG(1l) .P;
# Solid phase
"Inlet solid flow rate"
InletS.F = streamS(1l).F;
"Inlet solid mass concentration"
InletS.rho = streamS(1l) .rho;
"Inlet solid velocity"
InletS.U = streamS (1) .U;
"Inlet solid temperature"
InletS.T = streamS(1l).T;
ok
* Outlet discreted variables (BOTTOM)
e *#

# Gas phase
"Outlet gas flow rate"
OutletG.F = streamG(N+2) .F;

"Outlet gas mass concentration"
OutletG.rho = streamG (N+2) .rho;

"Outlet gas velocity"
OutletG.U = streamG (N+2) .U;

"Outlet gas temperature"
OutletG.T = streamG(N+2).T;

"Outlet gas pressure”
OutletG.P = streamG(N+2) .P;

# Solid phase
"Outlet solid flow rate"
OutletS.F = streamS (N+2) .F;

"Outlet solid mass concentration"
OutletS.rho = stream$S (N+2) .rho;
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"Outlet solid velocity"
OutletS.U = streamS (N+2) .U;

"Outlet solid temperature"
OutletS.T = streamS (N+2).T;

@iz adddasaddadsssadidassaddddsdssdddsasaaddsaadidasssadissssdii

"Discrete interval"
dz = (z (N+2) - z(1))/ (N+1);

7777777777777777777777777777777777777777777777777777777777777777 *#

for k in [2: (N+1)]

"Tar gas-phase NCG#1"

eps*diff (streamG (k) .rho (1)

+ (streamG (k) .rho (1) *streamG (k) .U - streamG(k-1).rho (1) *streamG (k-1).U)/(z (k) - z(k-1))
= D« ((streamG (k) .rhom - streamG(k-1).rhom) x (streamG (k) .Y (1) - streamG(k-1).Y (1)

+ streamG (k) .rhom=* (streamG (k+1) .Y (1) —-2*streamG(k) .Y (1) + streamG(k-1).Y(1l)))

/(z(k) - z(k-1))"2 + streamG (k) .Mw (1) *sumt (stoic(1,3:11)*R_g(k,1:9)) + omega(k,1);
"Oxygen gas-phase NCG#2"

eps*diff (streamG (k) .rho(2))

+ (streamG (k) .rho (2) *streamG (k) .U - streamG(k-1).rho(2) *xstreamG (k-1).U)/(z (k) - z(k-1))
= D% ((streamG (k) .rhom - streamG(k-1).rhom)x (streamG (k) .Y (2) - streamG(k-1).Y(2))

+ streamG (k) .rhom=* (streamG (k+1) .Y (2) —-2*streamG(k) .Y (2) + streamG(k-1).Y(2)))

/(z(k) = z(k-1))"2 + streamG (k) .Mw(2) *sumt (stoic(2,3:11)*R_g(k,1:9)) + omega (k,2);
"Carbon dioxide gas-phase NCG#3"

eps*diff (streamG (k) .rho(3))

+ (streamG (k) .rho (3)*streamG (k) .U - streamG(k-1).rho(3) xstreamG (k-1).U)/(z (k) - z(k-1))
= D« ((streamG (k) .rhom - streamG(k-1).rhom) x (streamG (k) .Y (3) - streamG(k-1).Y(3))

+ streamG (k) .rhom=* (streamG (k+1) .Y (3) —-2*xstreamG(k) .Y (3) + streamG(k-1).Y(3)))

/(z(k) = z(k-1))"2 + streamG (k) .Mw(3) *sumt (stoic(3,3:11)*R _g(k,1:9)) + omega (k,3);
"Hydrogen gas-phase NCG#4"

eps*diff (streamG (k) .rho(4))

+ (streamG (k) .rho (4) *streamG (k) .U - streamG(k-1).rho (4) xstreamG (k-1).U)/(z (k) - z(k-1))
= D« ((streamG (k) .rhom - streamG(k-1).rhom) x (streamG (k) .Y (4) - streamG(k-1).Y (4))

+ streamG (k) .rhom* (streamG(k+1) .Y (4) —-2+streamG (k) .Y (4) + streamG(k-1).Y(4)))

/(z(k) - z(k-1))"2 + streamG (k) .Mw(4) *xsumt (stoic(4,3:11)*R _g(k,1:9)) + omega (k,4);
"Steam NCG#5"

eps*diff (streamG (k) .rho(5))

+ (streamG (k) .rho (5) *streamG (k) .U - streamG(k-1).rho (5) xstreamG (k-1).U)/(z (k) - z(k-1))
= D* ((streamG (k) .rhom - streamG(k-1).rhom) x (streamG (k) .Y (5) - streamG(k-1).Y(5))

+ streamG (k) .rhomx (streamG (k+1) .Y (5) -2xstreamG(k) .Y (5) + streamG(k-1).Y(5)))

/(z(k) = z(k-1))"2 + streamG (k) .Mw(5) *sumt (stoic(5,3:11)*R_g(k,1:9)) + omega(k,5) + m(k)
"Methane gas-phase NCG#6"

epsxdiff (streamG (k) .rho (6)

+ (streamG (k) .rho(6) *xstreamG (k) .U — streamG(k-1) .rho (6)*xstreamG (k—1).U)/(z(k) - z(k-1))
= D« ((streamG (k) .rhom - streamG(k-1).rhom) » (streamG (k) .Y (6) - streamG(k-1).Y (6)

+ streamG (k) .rhomx* (streamG (k+1) .Y (6) —-2xstreamG(k) .Y (6) + streamG(k-1).Y(6)))

/(z(k) - z(k=1))"2 + streamG (k) .Mw(6)+sumt (stoic(6,3:11)*R_g(k,1:9)) + omega(k,6);
"Carbon monoxide gas-phase NCG#7"

epsxdiff (streamG (k) .rho (7))

+ (streamG (k) .rho(7) *streamG (k) .U - streamG(k-1).rho(7)*streamG (k-1).U)/(z(k) - z(k-1))
= Dx ((streamG (k) .rhom - streamG(k-1).rhom) * (streamG (k) .Y (7) - streamG(k-1).Y (7))

+ streamG (k) .rhom=* (streamG (k+1) .Y (7) —-2*xstreamG(k) .Y (7) + streamG(k-1).Y(7)))
/(z(k) - z(k=1))"2 + streamG (k) .Mw(7)*sumt (stoic(7,3:11)*R_g(k,1:9)) + omega(k,7);
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"Gas-phase energy" # T,N2,02,H2,CO,C02,CH4,H20
eps*diff (streamG (k) .rhomxstreamG (k) .Hm)

= ((lambda_eff(k,1l) - lambda_eff(k-1,1))* (streamG(k).T - streamG(k-1).T)

+ lambda_eff (k, 1) *x (streamG(k+1) .T -2xstreamG(k).T + streamG(k-1).T))/(z(k) - z(k-1))"2
— (streamG (k) .UxstreamG (k) .rhomxstreamG (k) .Hm - streamG(k-1) .UxstreamG (k-1) .rhom
*streamG (k-1) .Hm) / (z (k) - z(k-1)) - (sumt(R_g(k,1:5)*dH_g(k,1:5)) + R_s(k,2)*dH_s(k,2))

+ 0sg (k) - Qgw(k);

"Solid-phase energy" # B,C,M
diff (stream$S (k) .rhomxstreams (k) .Hm)

= ((lambda_eff(k,2) - lambda_eff(k-1,2))x*(streamS(k).T - streamS(k-1).T)

+ lambda_eff (k,2) * (streamS (k+1) .T -2xstreamS (k) .T + streamS(k-1).T))/(z(k) - z(k-1))"2
— (streamS (k) .UxstreamS (k) .rhomrxstreamS (k) .Hm - streamS(k-1) .UxstreamS (k—-1).rhom
xstreamS (k-1) .Hm) / (z (k) - z(k-1)) - (sumt(R_g(k,6:9)*dH_g(k,6:9)) + R_s(k,1)*dH_s(k,1))
- 0sg (k) - m(k)~*Lambda (k) - Qsw(k);

"Discrete length"
z (k) = z(k-1) + dz;

end
#AAHARARAHAFAAAAAARARARAAAAAFREA AR RAAAAAAAA AR HAA A AR H AR
for k in [2: (N+2)]
"Biomass NCS#1"
diff (streamS (k) .rho (1))
+ (streamS (k) .rho (1) *streamS (k) .U - streamS(k-1).rho(l)*streamS (k-1).U)/(z(k) - z(k-1))

= stoic(9,1)*R_s(k,1);

"Moisture NCS#2"
diff (streamS (k) .rho(2))

+ (streamS (k) .rho(2)*streamS (k) .U - streamS(k-1).rho(2) *streamS (k-1).U)/(z(k) - z(k-1))
= -m(k);

"Char NCS#3"

diff (streamS (k) .rho(3))

+ InletS.Ux (streamS (k) .rho(3) - streamS(k-1).rho(3))/(z(k) - z(k-1)

= stoic(11,1)*R_s(k,1);

"Total solid continuity" # equation attributed to Us

InletS.rhomx (streamS (k) .U - streamS (k-1).U)/(z (k) - z(k-1)) # rhos0(3)
= sumt (streamS (k) .Mw*xsumt (stoic(9:11,8:11)*R_g(k,6:9)))
+ sumt (stoic(9:11,1)*R_s(k,1)) - m(k);

"Total gas continuity" # equation attributed to Ug

eps*diff (streamG (k) .rhom)

(streamG (k) .rhomxstreamG (k) .U - streamG(k-1) .rhomsxstreamG (k-1).U)/(z(k) - z(k-1))
= sumt (streamG (k) .Mwxsumt (stoic(1:8,3:11)*R_g(k,:)))

+ (1 - stoic(11l,1))*R_s(k,1) + sumt(stoic(1l:8,2)*R_s(k,2)) + m(k);

+

FA——m

* Pressure drop

A *#
"Modified Darcy law" # equation attributed to P
(K (k) /mu (k))* (streamG (k) .P-streamG (k-1) .P) /(z (k) -z (k-1)) = (streamS (k) .U-streamG(k).U);
end

#HFHHAAAAFFHRAAAFFFRAAAAFFHRAA A FFRAAAAAFFRAA A FFFRAAAAFHRRA A A SRR AAAA

"Ideal gas law" # equation attributed to rhog(8)
streamG.PxstreamG.Mwm = streamG.rhom*RgxstreamG.T;

"Solid flow rate"
streamS.F = streamS.rhomxstreamS.Uxpix (Dia/2)"2;
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"Gas flow rate"

streamG.F = streamG.rhomxstreamG.Uxpix (Dia/2)"2;

Fr——m—————————————
* Heat transfer
e *#

"Heat transfer for solid/gas"

QOsg = hsgxups_px* (streamS.T - streamG.T); # (DiBlasi,2000)

"Heat transfer for solid/wall"

# Osw = 4xhsw+ (Tw — streamS.T)/Dia; # (DiBlasi,2000)

Qsw = 4xhswx (streamS.T - Tw) /Dia; # (Hobbs,1992)

"Heat transfer for gas/wall"

# Ogw = 4xhgw+(Tw — streamG.T)/Dia; # (DiBlasi,2000)

Qgw = 4xhgwx (streamG.T - Tw)/Dia; # (Hobbs,1992)
b
* Heat of reaction
A *#

for j in [1:NRS]

"Solid-phase reaction enthalpy"

dH_s(:,J) = dH_s_ref(j) + sumt(stoic(9:11, j)+streamS.cp)/abs (kstoic(]j))*(streamS.T-To);
end

for j in [1:NRG]

"Gas-phase reaction enthalpy"

dH_g(:,3) = dH_g_ref(j) + sumt(stoic(l:8, j+2) *«streamG.cp*streamG.Mw)
/abs (kstoic (j+2)) *x (streamG.T - To);

end

"Moisture (evaporation) enthalpy"”
Lambda = Lambda_ref + streamG.cp(5)* (streamS.T - To);

FHAHRRAAFARARAAAFFFRAAAFAFFRRAAFFFRAAAFAFFRAAAFFFRAFAAAFFRAAAFFFFFAAAAF
# PROPERTIES
FHARRAAAFARAAAAAFFFRAAAAFFARAAAFAFRAAAAAFFRAAAFFFRAAAAAFFRAAAFFFFFAAAAAF

o
* Dimensionless numbers
A *#

"Reynolds number"

Re = dpsstreamG.UxstreamG.rhom/mu;

"Prandtl number"

Pr = streamG.cpm*mu/lambda (:,1);

"Schmidt number"

Sc* (streamG.rhom) = mu/D;
Fr—m————————
* Heat and mass transfer coefficient (Hobbs,1992)
e *#

"Solid-to-gas heat transfer coefficient" # (Gupta,l1963)
hsg = zetasgx2.06xstreamG.cpmrstreamG.rhomsstreamG.U/ (eps*Re”0.575«Pr" (2/3));

"Gas-to-wall heat transfer coefficient"
hgw = hwxlambda_rad(:,1)/(lambda_rad(:,1) + lambda_rad(:,2)); # (DeWasch,1971)

"Solid-to-wall heat transfer coefficient"
hsw = hwxlambda_rad(:,2)/ (lambda_rad(:,1) + lambda_rad(:,2)); # (DeWasch,1971)

"Bed-to-wall heat transfer coefficient" # (Froment,1979) eq.(11.5.a-8), p.476
hw = zetawx* (2.44+lambda_rad0/Dia” (4/3)*'m"(1/3)’ + 0.033xlambda(:,1)*Pr+Re/dp);
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"Void-to-void radiation heat transfer coefficient”

## hrad(:,1) = 4*sigmax0.05*streamG.T"3; # (DiBlasi,2000)

hrad(:,1) = 4xsigma/ (1 + 0.5xeps/ (l-eps)*(1l/em-1)) +xstreamG.T"3;
,1990)

# (Froment,1979) (Purnomo

# hrad(:,1) = 0.1952/(1 + eps+*(l-em)/ (2+em*(l-eps))) *(streamS.T/100/"K’) "3x"W/m"2/K"; #

(Zhou, 2005)

"Surface-to-surface radiation heat transfer coefficient"

# hrad(:,2) = 4*sigma=0.85*streamS.T"3; # (DiBlasi,2000)

# hrad(:,2) = 4+sigmax(2-em)/em+streamS.T"3; # (Purnomo,1990)
hrad(:,2) = 4xsigmaxem/ (2-eps)*streamS.T"3; # (Yang,2006)

## hrad(:,2) = 4xsigmaxem/ (2-em) +*streamS.T"*3; # (Froment,1979)
# hrad(:,2) = 0.1952xem/ (2-em) * (streamS.T/100/’K”") "3+’ W/m"2/K’ ;

"Static effective radial conductivity"
lambda_rad0/lambda(:,1) = epsx(l + dpxhrad(:,1)/lambda(:,1)) +
hrad(:,2)/lambda(:,1)) + 2/3/kappa); # (Froment,1979)

"Thermal conductivity ratio"
kappa = lambda(:,2)/lambda(:,1);

"Mass heat coefficient"

# (Zhou, 2005)

(1-eps)/(1/(1/phi + dp=

km = 2.06+streamG.U/ (eps*Re”0.575xSc”*(2/3)); # (Hobbs,1992) (Gupta,1963)

"Effective thermal conductivity"
lambda_eff(:,1) = epsxlambda(:,1); # (DiBlasi,2000)

"Effective radial conductivity"
lambda_rad(:,1) = lambda(:,1)* (eps* (1 + dpxhrad(:,1)/lambda(:,1
+ 0.14%«PrxRe/ (1 + 46x (dp/Dia)”2)); # (Froment,1979)

"Thermal conductivity"

))

lambda(:,1) = 4.8e-4+ (streamG.T/’K’")"0.717«'"W/m/K’; # (Purnomo,1990)

"Viscosity of gas-phase"
mu = 1.98e-5« (streamG.T/300/"K")"(2/3)x"kg/m/s’"; # (Purnomo, 199

"Thermal conductivity"
lambda (:,2) = (0.13 + 3e-4«%(streamS.T — 273*«’K’)/'K")*"W/m/K’;

"Permeability to gas flow" # (DiBlasi,2004b)

0)

77777777777777777777777777777777777777777777777777777777777777777 *#
"Effective thermal conductivity" # see (Bryden,1998) p.49
lambda_eff(:,2) = lambda(:,2)*(2/3 + (l-eps)/ (1 + lambda(:,2)/dp/hrad(:,2))
+ dpxhrad(:,1)/lambda(:,2)); # (Purnomo,1990)
"Effective radial conductivity" # (Froment,1979)
lambda_rad(:,2) = lambda(:,1)*(l-eps)/(1/(1/phi + dp*hrad(:,1)/lambda(:,1))+2/3/kappa);

# (Tinaut, 2008)

K = streamS.rho(l)/InletS.rho(1l)+*Kb + (l-streamS.rho(1l)/InletS.rho (1)) *Kc;

"Current particle diameter"
(dp/2/Rp) "3 = (1 - chi)*streamS.U/InletS.U + chi;

"Particle density number"
ups_px*dp = 6% (1 - eps);

iZadddazasddssasddssaddissasddssaddsssssddssasdsssaddadsasdassaddaddasdd
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# KINETICS
FHARAAAAFFRAFAAAFAFRAAAAFFAFAAAFAFRAAAAFFFRAAAFFFRAAAAAFFRAAAFFFFFFAAAAF

* Evaporation/condensation
* (me) M -> H20

"Moisture evaporation rate"

## m = streamS.rho (2) «6e5/"s’/sqrt (streamS.T/’K’) »exp (-48.22+"kJ/mol’ /Rg/streamS.T); # (
Benkoussas, 2007)

# m = streamS.rho (2)+1e4/’s’/sqrt (streamS.T/’K’) rexp (=57’ kJ/mol’ /Rg/streamS.T); #
Assumed 1

m = streamS.rho(2)x1le6/’ s’ /sqgrt (streamS.T/'K’) xexp (-50%"kJ/mol’ /Rg/streamS.T) ;

* Pyrolysis
* (pl) B —> Char + G1 + T (G1=CO,C02,H2,CH4,H20)
* (p2) T -> G2 (G2=CO,C02,CH4)

"Reaction rate of primary pyrolysis #pl"

# R s(:,1) = k_s(:,1)+streamS.rho(1)/’s’; # (DiBlasi,2000)

# R_s(:,1) = k_s(:,1)+*(streamS.rho (1)-streamS.rho(3))/’s’; # (Ragland,1991)
R _s(:,1) = k_s(:,1)+*abs(streamS.rho(1))"2.0/"s’; # Assumed

"Reaction rate of secondary pyrolysis #p2"

# R s(:,2) = eps+k_s(:,2)+abs (streamG.rho (1)) "3.79+%"m"8.37/kg"2.79/s’; # (Caballero
,1998) 2?2227

# R _s(:,2) = eps*k_s(:,2)+streamG.rho(1)/"s’; # (DiBlasi,2000)

R_s(:,2) = eps*k_s(:,2)*abs(streamG.rho(1))"1.0/"s’; # Assumed

* Gas—-phase combustion

* (cl) T + 02 -> CO + H20
* (c2) CH4 + 02 -> CO + H20
* (c3) cCO + 02 -> Cco2 (-)
* (c4) H2 + 02 -> H20 (-)

"Reaction rate of tar combustion #cl"

# R g(:,1) = eps*k_g(:,1) *streamG.T+sqrt (streamG.C (1)) *streamG.C(2) " (m*3/kmol) ~0.5/K/s
’; # (Bryden,1996) (DiBlasi, 2000)

## R_g(:,1) = eps*k_g(:,1)+streamG.T+streamG.P"0.3*sqrt (streamG.C (1)) *streamG.C (2) +’ (m
~3/kmol) ~0.5/Pa”(0.3)/K/s’; # (Tinaut,2008)

R_g(:,1) = eps*k_g(:,1)*streamG.T+streamG.C (1) *streamG.C (2)*'m"3/kmol/K/s’; # (DiBlasi
,2000) by (DiBlasi,2004)

"Reaction rate of methane combustion #c2"

## R _g(:,2) = eps+k_g(:,2) rstreamG.T+sqgrt (streamG.C (6) ) *streamG.C (2) " (m"3/kmol) ~0.5/K/s
’; # (Bryden,1996) (DiBlasi,2000) (Tinaut,2008)

R_g(:,2) = eps*xk_g(:,2)+streamG.T+«streamG.C (6)*streamG.C (2) x'm"3/kmol/K/s’; # (DiBlasi
,2000) by (DiBlasi,2004)

# R _g(:,2) = epsxk_qg(:,2)+streamG.T/sqrt (streamG.M(6)/Vair)  (streamG.M(2)/Vair) 1.5/’ Kxs
’; # (Srinivasan, 1998) (Corella,2000)

"Reaction rate of carbon monoxide combustion #c3"

# R g(:,3) = eps*k_g(:,3) *streamG.C(7) *abs (streamG.C (2) ) ~0.25+sqrt (streamG.C (5)) " (m"3/
mol)~0.75/s’; # (DiBlasi,2000) (Purnomo,1990) (Tinaut,2008) (Bryden, 1998)

R _g(:,3) = eps*k_g(:,3)*streamG.C(7) *streamG.C(2) *sgrt (streamG.C (5)) '’ (m"3/kmol)"1.5/s’;

# (DiBlasi,2000) by (DiBlasi,2004)

# R _g(:,3) = eps*k_g(:,3)+*streamG.C(7) *streamG.C (2) *'m"3/kmol/s’; # (Rodrigues,2004) (
Corella,2005)

# R g(:,3) = eps*k_g(:,3)*streamG.C(7) *streamG.C (2) *0.25+sqgrt (streamG.C (5) )+’ (m"*3/kmol)
~0.75/s”; # (Ragland, 1991) [Smoot,1985] (Souza-Santos,2004)

"Reaction rate of hydrogen combustion #c4"

R_g(:,4) = eps*k_g(:,4)+streamG.C (4) xstreamG.C(2)*'m"3/kmol/s’; # (DiBlasi,2000) (DiBlasi
,2004) (Tinaut, 2008)

# R _g(:,4) = epsxk_qg(:,4)+streamG.C(4) "0.85+streamG.C (2)"1.42x’ (m"3/kmol)"1.27/s"; # (
Srinivasan, 1998)
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## R g(:,4) = eps+k_g(:,4)+streamG.C (4) xabs (streamG.C(2))"1.42+" (m"3/kmol)~1.42/s’; # (
Bryden, 1998)

# R _g(:,4) = eps*k_g(:,4)+streamG.C (4) "2+streamG.C (2)/streamG.C(7) *’m"3/kmol/s’; # (
Rodrigues, 2004) (Corella, 2005)

# R g(:,4) = eps*k_g(:,4)/streamG.T"1.5+abs (streamG.C(4)) "1.5+streamG.C(2) *’ (m"3/kmol*K)
~1.5/s’; # (Souza-Santos,2004)

FA——m
* Gas-phase water gas shift
* (wg) CO2 + H20 <-> CO2 + H2 (—)
e *#

"Reaction rate of water gas shift #wg" # (DiBlasi,2000) (Corella,2005) (Tinaut,2008) (Souza

-Santos, 2004)
R_g(:,5) = epsxk_g(:,5)*(streamG.C(7) *streamG.C (5)
- streamG.C(3) *streamG.C(4) /Ke)*'m"~3/kmol/s’;

"Equilibrium constant of water gas shift"

Ke = Aexexp (Ee/Rg/streamG.T); # (DiBlasi,2000) (Souza-Santos,2004)
ok
* Heterogeneous reactions of char
* (gl) C + CO2 -> CO + H20 + H2 (+)

+ (g2) C + H2 —-> CH4 + H20 (-)
+ (g3) C + H20 -> CO + H2 (+)
* (c5) C + 02 -> CO + CO2 + H20 (—)
B *#

"Reaction rate of carbon dioxide gasification #gl" # Boudouard reaction

R_g(:,6) = ups_p*streamG.C(3)/(km + k_g(:,6)*'m/s’) kmxk_g(:,6)*'m/s’; # k_g: m*3/mol/K
(Tinaut, 2008)

# R _g(:,6) = ups_p#*(kd+k_g(:,6)/(kd + k_g(:,6))) +streamG.Pi; # (Rogel,2005)

# R_g(:,6) = ups_p#*streamG.C (3) «(kd+k_g(:,6)/(kd + k_g(:,6)+"m/s’)+"m/s’); # (Bryden
,1996)

"Reaction rate of hydrogen gasification #g2" # Methanation reaction
R_g(:,7) = ups_p=*streamG.C(4)/(km + k_g(:,7)*'m/s’) kmxk_qg(:,7)*'m/s’; # k_g: m*3/mol/K
(Tinaut, 2008)

"Reaction rate of steam gasification #g3" # Water gas reaction

R_g(:,8) = ups_p*streamG.C(5)/(km + k_g(:,8)*'m/s’)*kmxk_g(:,8)*'m/s’; # k _g: m*3/mol/K
(Tinaut, 2008)

# R g(:,8) = ups_p#*streamG.C (5)  (kd+k_g(:,8)/(kd + k_g(:,8)*'m/s’)*"m/s’); # (Bryden
,1996)

"Reaction rate of char combustion #c5" # Combustion of char

R_g(:,9) = ups_p=*streamG.C(2)/(km + k_g(:,9)*'m/s’)xkmxk_g(:,9)*'m/s’; # k_g: 1/s (
Tinaut, 2008)

# R_g(:,9) = ups_p#*streamG.C (2)+(kd*k_qg(:,9)/(kd + k_g(:,9)+"m/s’)+"m/s’); # (Bryden

,1996)
b
* Specific rate of reaction
A *#

"Solid-phase specific rate of reaction #1"
k_s(:,1) = A_s(l)+exp(-E_s (1) /Rg/streamS.T);

"Solid-phase specific rate of reaction #2"
k_s(:,2) = A_s(2)*exp(-E_s(2)/Rg/streamG.T);

for j in [1: (NRG-4)]

"Gas-phase specific rate of reaction #1-5"
k_g(:,3) = A_g(j)*exp(-E_g(j)/Rg/streamG.T) ;
end

for j in [6:NRG]
"Gas-phase specific rate of reaction #6-9"
k_g(:,3) = A_g(j)*exp(-E_g(j)/Rg/streamS.T); # (DiBlasi,2000)
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# k_g(:,3) = A _g(j)+streamS.Txexp (-E_g(j)/Rg/streamS.T)/’K’; # (Hobbs,1992) (Bryden
,1996) (Tinaut, 2008)

end
o
* Rate of species production in devolatilization (DiBlasi,1996b)
e *#
for 1 in [1:NCG]
"Rate of species production (devolatilization)"
omega(:,1) = sumt(stoic(i,1:2)=*R_s);
end
end

C.3.2 Exemplo de Aplicacao

Cédigo C.4: Exemplo de aplicagdo do modelo rigoroso.

FlowSheet top_reactor as gasifier

VARIABLES
airfrac as Real (Brief="Air-to-fuel ratio", Lower=0);
ratio as Real (Brief="Equivalence ratio", Lower=0);
EQUATIONS

"Equivalence ratio"
ratio = InletG.F_mol*InletG.Y_mol(2)/InletS.F_mol/1.3404;

"Air-to-fuel ratio" # OutletG.F
airfrac = InletG.F/InletS.F;

SET

ok
* Model adjust

e *#

# zetasg = 0.2; # (DiBlasi,2004)

# zetasg = 1; # (DiBlasi,2000)

# zetasg = 0.1; # (Hobbs,1992)

zetasg = 1.0; # hsg <<-——-

# zetaw = 1.7; # hw (Froment,1979) <<--—-—

# zetaw = 1.0; # hw (Chen,1986) <<—-———

# zetaw = 0.08; # hw (Chen,1986)

zetaw = 1.0; # hw (Froment,1979)

N = 49; # discrete points <<--—
A
* Reactor parameter
o *#

Rp = 0.5+"cm’; # Initial particle radius # 2+Rp = sqrt (As/pi), As = 2+ (1x1) + 4x(1%0.08)

Tw = 1050%'K’; # Wall temperature <<—-— (800-875°C, Meister,2002)

L = 0.655%'m’; # Reactor height

SPECIFY
o
* Boundary conditions
e *#

# Top (z=0)
"Lower boundary limit"
z(1l) = 0x'm’;
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"Inlet gas flow"

InletG.F_Nm3h = 0.2x(102.4x"m"~3/h");

"Inlet gas density" # T,02,C02,H2,H20,CH4,CO,N2
InletG.Y(1:7) = [0,0.229383,0,0.00990255,0,07;

"Inlet gas temperature"
InletG.T = 300x"K’;

"Inlet gas pressure"
InletG.P = 101.325+x"kPa’;

"Inlet solid flow rate"
InletS.F = 60x"kg/h’;

"Inlet solid density" # B,M,C
InletS.Y (1) = 1-Uc;
InletS.Y(2) = Uc;

"Inlet solid density"
InletS.rhom = 400x’kg/m"3";

"Inlet solid temperature"
InletS.T = 300x"K’;

# Bottom (z=L)
"Upper boundary limit"
z (N+2) = L; # Reactor length

"Outlet solid temperature"

# (Godinho,2007a)

streamS (N+2) .T = streamS(N+1).T; # d(stremS.T)/d(z=L) = 0
"Outlet gas temperature"

streamG (N+2) .T = streamG(N+1).T; # d(stremG.T)/d(z=L) = 0
"Outlet gas density"

streamG (N+2) .rho(1:7) = streamG(N+1) .rho(1:7); # d(stremG
OPTIONS

Dynamic = false;

GuessFile = "guessfile.rlt";

end

.rho) /d(z=L)

0
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