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RESUMO

BARATA, Diego Kretti Drummond. Determinacdo da composicdo dos gases
combustiveis resultantes do processo de gaseificacdo de biomassa em reator de leito
fluidizado circulante utilizando a teoria de minimizacéo da energia livre de Gibbs. 2014.
103 f. Trabalho de Conclusdo de Curso, Engenharia Quimica, Universidade

Tecnoldgica Federal do Paran&. Ponta Grossa, 2014.

Este trabalho desenvolve uma rotina computacional capaz de prever a composi¢ao do
gas energético resultante de um processo de gaseificacdo de biomassa em um
gaseificador de leito fluidizado circulante através da implementacao de equacgdes que
descrevem fenémenos fisicos e quimicos pela minimizacdo da energia livre de Gibbs.
Ferramentas matematicas sdo implementadas para a geracdo de perfis de variacao
da porcentagem volumétrica no equilibrio para os compostos metano, hidrogénio e
mondxido de carbono. Esta modelagem determina o efeito das variaveis inerentes ao
processo como razao de equivaléncia, temperatura do sistema, adicdo de vapor como
agente gaseificante, umidade de combustivel e poder calorifico superior na
composicdo do gas resultante quando a composi¢cdo do combustivel empregado é
informada apos ser obtida através de andlises quimicas. Os parametros de simulagéo
variam entre 0,2 e 0,54 para a razdo de equivaléncia, 1073 e 1273 K para a
temperatura e de 0 a 0,2 o teor de vapor adicionado como agente gaseificante. O
comportamento dos componentes de interesse no gas resultante em relacdo as
variaveis analisadas ocorreu como o esperado quando comparado a dados obtidos
em trabalhos prévios, indicando que o modelo de equilibrio modificado empregado
pode ser util para a obtencdo de pontos 6timos de operacdo no projeto de

gaseificadores.

Palavras-chave: Gaseificagdo de Biomassa. Modelo de Equilibrio Modificado. Gas

Energético. Leito Fluidizado Circulante.



ABSTRACT

BARATA, Diego Kretti Drummond. Determination of composition of fuel gas resulting
from the biomass gasification process in circulating fluidized bed reactor using the
Gibbs free energy minimization’s theory. 2014. 103 f. Trabalho de Conclusdo de
Curso, Engenharia Quimica, Universidade Tecnolégica Federal do Parana. Ponta
Grossa, 2014.

This work develops a computational routine able to predict the composition of the gas
obtained from a biomass gasification process in a circulating fluidized bed gasifier
through the implementation of equations that describe the physical and chemical
phenomena by using the Gibbs free energy minimization approach. Mathematical tools
are implemented to generate the profiles of the variation in the volumetric percentage
for methane, hydrogen and carbon monoxide compounds. This model determines the
effect of the variables of the process, such as equivalence ratio, system temperature,
addition of steam as a gasifying agent, fuel moisture and higher heating value in the
composition of the resultant gas when the composition of the fuel used is obtained by
chemical analyzes. The simulation parameters ranging between 0,2 and 0,54 for
equivalence ratio, 1073 to 1273 K for the temperature and from 0 to 0,2 for the content
of steam added as a gasifying agent. The behavior of this components in the resultant
gas was as expected when compared to data from previous studies, showing that the
modified equilibrium model employed can be useful for obtaining optimal operating

points in the design of gasifiers.

Keywords: Biomass Gasification. Modified Equilibrium Model. Energetic Gas.

Circulating Fluidized Beds.
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1. INTRODUCAO

Neste item apresenta-se o tema objeto de estudo, ressaltando os aspectos que

motivaram a sua escolha e os objetivos que pretendem ser alcancados.

1.1. Apresentacdo do Tema

Nos ultimos anos, a preocupacao ambiental vinculada a producédo da energia
térmica e/ou elétrica advinda da queima de combustiveis vem ganhando destaque no
cenario mundial. Nesse sentido, muitas a¢fes estdo sendo promovidas, a fim de
substituir os denominados combustiveis fosseis por outros de carater renovavel, o que
tem contribuido significativamente na melhora da qualidade de vida da populacéo.
Dentre os combustiveis renovaveis mais importantes nesta nova matriz energética
cabe destacar a biomassa lignocelul6sica ou vegetal, termo utilizado para designar
toda matéria organica originada por via da fotossintese.

A biomassa vegetal, daqui em diante denominada simplesmente biomassa, tem
sido utilizada com sucesso em processos de transformacdo termoquimica,
principalmente nos processos de combustéo, gaseificacéo e pirdlise. A combustao da
biomassa é ja bastante utilizada em fornalhas de caldeiras em muitos paises, incluindo
o Brasil, obtendo-se principalmente calor para uso industrial e eletricidade. Por outro
lado, na gaseificacdo, a biomassa sélida pode ser transformada em um combustivel
gasoso com qualidade apropriada para seu uso industrial, facilitando o seu
armazenamento e transporte a longas distancias, bem como, possibilitando uma
combustdo mais limpa e a sua integracdo em processos mais modernos e eficientes
na geracao de poténcia mecanica. Estes aspectos tornam o processo da gaseificacao
de biomassa mais interessante em rela¢éo a sua queima direta em fornalhas.

Atualmente existem varias tecnologias de gaseificacdo que empregam a
biomassa como combustivel, tendo como base a utilizacdo de reatores das duas
principais vertentes: leito fixo (tipos co-corrente, paralelo ou fluxo cruzado) e leito
fluidizado (tipos borbulhante e circulante). No caso especifico dos gaseificadores de
leito fluidizado circulante, a caracteristica de excelente mistura do combustivel com o
agente gaseificante promove altas eficiéncias de conversdo a gas combustivel e
possibilidades para o aproveitamento energético de combustiveis de baixa qualidade
(com potencial de emisséo de poluentes, alto teor de material inerte ou baixo poder
calorifico). Assim, pelas suas interessantes vantagens, a tecnologia de gaseificacao
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em leito fluidizado circulante (LFC) vem sendo estudada como alternativa para a
conversdo eficiente de combustiveis sélidos, potencializando fontes de energia
aparentemente menos importantes.

O gas produzido na gaseificacdo é um gas formado por compostos
combustiveis, tais como, monoxido de carbono, hidrogénio e metano, bem como, por
outros compostos ndo energéticos, cuja presencga variard conforme o tipo de agente
gaseificante empregado. A composicdo destes gases pode ser estimada a partir de
modelagem matematica, ajudando no projeto e na avaliacdo de desempenho dos
gaseificadores, bem como, na economia de custos operacionais em substituicdo aos

dispositivos experimentais.

1.2. Problema

Qual o procedimento para o célculo da composicdo volumétrica dos gases
combustiveis resultantes de um processo de gaseificacdo de biomassa em reator de
leito fluidizado circulante a partir do conceito de minimizacdo da energia livre de
Gibbs?

1.3. Objetivo Geral

Este trabalho tem como objetivo principal determinar, mediante modelagem
computacional, a composicdo dos gases energéticos combustiveis resultantes de um
processo de gaseificagcdo de biomassa em reator de leito fluidizado circulante,

utilizando a teoria de minimizacao da energia livre de Gibbs.

1.4. Objetivos Especificos

Constituem os objetivos especificos desta proposta:

v Elaborar o procedimento de céalculo do modelo de equilibrio quimico baseado
na minimizacdo da energia livre de Gibbs, considerando também a sua
adaptacao ao caso de gaseificadores de leito fluidizado circulante (LFC);

v" Implementar uma rotina de programacdo computacional capaz de simular a
composicdo do gas energético de um gaseificador de LFC operado com
biomassa, variando parametros relevantes do processo, tais como, razdo de

equivaléncia e adicao de vapor como agente gaseificante auxiliar;



v' Construir os graficos da evolugdo da concentracdo dos compostos gasosos
combustiveis produzidos em funcdo dos parametros operacionais, a fim de

identificar as melhores condi¢cfes de funcionamento.

1.5. Justificativa

Considerando-se a necessidade da diversificagdo da matriz energética mundial
focada a independéncia dos combustiveis ndo renovaveis, torna-se interessante
desenvolver técnicas de simulacdo da conversdo termoquimica de materiais
combustiveis para o melhor aproveitamento de fontes de energia com menor impacto
ambiental.

Para o caso do Brasil e de outros paises emergentes, 0 uso da biomassa em
processos de geracao de energia térmica apresenta-se como alternativa interessante
do ponto de vista da sua alta disponibilidade, contribuindo para a renovacéo do ciclo
do carbono. Alta abundancia, preco acessivel e sustentabilidade apresentam-se como
justificativas plausiveis ao investimento de estudo na tecnologia da gaseificacdo da
biomassa.

Nota-se ainda, na modelagem computacional, a vantagem no sentido de
dispéndio de recursos, ja que desta forma € possivel simular diversas condi¢cdes em

tempo reduzido e sem gastos materiais consideraveis na construcdo de plantas piloto.



2. REFERENCIAL TEORICO

Neste capitulo desenvolvem-se aspectos considerados relevantes para o
embasamento do estudo e o alcance dos objetivos propostos.

2.1. Gaseificacao

Sanchez (1994) define a gaseificacdo como o processo no qual um combustivel
solido ou liquido é convertido a um gés energético, utilizando-se oxidacéo parcial a
temperaturas elevadas. De forma alternativa, a gaseificacdo € um processo de
transformacao com quantidades limitadas de oxigénio utilizado para a conversao de
material sélido em produtos gasosos de maior valor agregado e menos poluentes.
(CHEREMISINOFF et al, 2005).

Quanto ao produto gasoso citado acima, tem-se que este normalmente consiste
principalmente de hidrogénio (H2) e mondxido de carbono (CO), podendo também
conter parcelas significativas de didxido de carbono (COz), &gua (H20), nitrogénio (N2)
e metano (CH4), além de impurezas (BASU, 2006). Mais especificamente, estas
principais impurezas séo: alcatrdo, cinzas volantes, residuo carbonoso e compostos
nitrogenados (principalmente NHs e HCN).

A gaseificacao é realizada com ajuda de um agente gaseificante. Este pode ser
oxigénio, vapor d’agua ou até mesmo o proprio ar atmosférico. Segundo Li (2004), o
gas gerado pelo processo sera de baixo poder calorifico (de 4 a 7 MJ/Nm?3) se o agente
gaseificante for o ar atmosférico, de médio a alto poder calorifico (de 10 a 18 MJ/Nm?)
se 0 agente gaseificante for vapor ou oxigénio. Normalmente, o gas de gaseificacéo é
também denominado de gas pobre.

Em questdes de eficiéncia, € comum o questionamento acerca da substituicao
da queima direta ou incineracdo pela gaseificacdo, jA que como visto acima,
geralmente este processo é responsavel pela geracdo de um gas de baixo poder
calorifico. Nota-se hoje em dia, especialmente nos Estados Unidos e Europa, a
substituicdo da técnica de incineracao de residuos para a geracao de energia elétrica
em unidades termoelétricas por plantas de gaseificacdo, devido as suas vantagens
significativas do ponto de vista de rendimento energético.

A incineracao consiste na queima direta com presenca de ar em excesso. No
caso da incineracdo de biomassa, esta é queimada com grandes volumes de ar
atmosférico para formar, basicamente, dioxido de carbono, vapor de agua, liberando
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calor que é usado para gerar vapor e movimentar grandes turbinas, produzindo assim
energia elétrica.

Kinoshita (1997) estabelece que o processo de gaseificacdo de biomassa
ocorre, essencialmente, em duas etapas: pirélise e reducdo. Na pirolise ha a
conversdo da biomassa em gas e carvao; na redugdo este carvado reduz os gases
presentes no meio reacional (principalmente diéxido de carbono e vapor d’agua) para
formar monoxido de carbono e hidrogénio.

No gaseificador, a biomassa reage com pouco ou na auséncia de oxigénio
(dependendo da fonte de energia utilizada da reacao), afim de transformar a matéria-
prima em moléculas mais simples, convertendo-as em gas energético. Ao invés de
transformar a matéria prima apenas em calor e/ou eletricidade, o gas produzido a partir
dela na gaseificacdo pode ser utilizado com outros fins, como combustiveis, produtos
quimicos e fertilizantes (CHEREMISINOFF et al., 2005).

Lembra-se ainda o fato de que, dependendo do tipo de reator, a gaseificagao
apresenta-se como processo significantemente mais limpo, pois as cinzas e o carbono
residual decorrentes do processo permanecem no interior do gaseificador, diminuindo
assim a emissao de particulados.

O processo de gaseificacdo € representado resumidamente na Figura (1).

Agente

Biom i
i Gaseificante

Gaseificador

Limpeza do
Gas Energético

Gds Energético
Limpo

! y
Enardi. Produtos
rg Dieversos

Figura 1 - Esquema resumido do processo de gaseificacdo de biomassa
Fonte: Adaptado de <www.gasification.org> (Acesso em 10/11/2013).
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Na Figura (1), a biomassa é o combustivel alimentado ao reator de
gaseificagdo, constituido por matéria organica que sera transformada por reacdes
qguimicas. O agente gaseificante € o auxiliador no processo de gaseificacdo, podendo
ser ar, vapor, oxigénio ou hidrogénio. O gaseificador € o local onde a oxidacéo e
conversdes quimicas acontecem. A limpeza do gas energético refere-se a fase na
qual o gas energético produzido no processo de gaseificacédo € limpo para retirada de
impurezas como alcatrdo, cinzas volantes, residuos carbonosos e compostos
nitrogenados por meio de filtros ou outras operacfes unitarias adequadas. O gas
resultante limpo é o gas produzido ja pronto para a destinacdo de intento, seja ela na
geracdo de energia (queima para a geracdao de vapor em termoelétricas) ou na
producado de produtos diversos (industria quimica, de fertilizantes ou combustiveis de

turbinas a gas, por exemplo).

2.2. Classificacéo e Tipos de Gaseificadores

De forma geral tem-se que um gaseificador adequado deve ser capaz de
produzir um gas energético limpo e de qualidade apreciavel independente do
combustivel utilizado em sua alimentacao, lembrando que para efeitos de projeto
existe um determinado espectro de combustiveis possiveis.

Como qualquer planta ou maquinario, € necessario também que trabalhe de
forma eficiente, com pouca atencédo e respondendo com rapidez as alteracbes de
carga, além de custo compativel e durabilidade suficiente.

Os gaseificadores séo classificados de acordo com o poder calorifico do gas
energético (até 5 MJ/Nm? baixo, de 5 a 10 MJ/Nm?3 médio e acima de 10 MJ/Nm? alto),
pelo tipo de agente gaseificador utilizado (ar, vapor, oxigénio ou hidrogénio), pelo
movimento relativo entre o agente gaseificante e o combustivel, pela pressao de
trabalho (atmosférica ou com pressurizacdo de até 2000 kPa) e pelo tipo de biomassa
utilizada (podendo ser residuos agricolas, industriais ou urbanos; in natura, peletizado
ou pulverizado) (SANCHEZ et al., 2010).

2.2.1. Gaseificadores Contracorrente

E o tipo de gaseificador com forma construtiva mais simples, em que a entrada
de ar ou agente gaseificante fica em sua parte inferior. Quanto aos fluxos de
combustivel e agente gaseificante, estes sdo em contracorrente: motivo pelo qual este

tipo de gaseificador recebe o nome.



O combustivel € alimentado na parte de cima e desce por acdo da gravidade,
sendo entdo consumido na zona de combustdo. Devido a este tipo de configuracao,
0S gases quentes provenientes da zona de combustédo pré-aquecem o combustivel e
garantem a esta configuracdo uma maior eficiéncia térmica.

Aqui as fases da gaseificacdo ocorrem em diferentes estagios do leito como
mostrado na Figura (2).

Alimentagao da Biomassa

Zona desecagem
(desprendimento de umidade) —>

Zona de Pirblise

(desprendimento de alcatrdes 400°C
e outros volateis) — %
Zona de Redugzo 2 600 °C
C+ 2H2 — CH‘ — BN ’.
C+2H+0 — CO+H, o
c+Co, —= 2C0 950 °C
Zona de Combustio — §§
s 1300 °C

Ar

YA N, B " i
ety i3
. 2% - (RS T
nehy 'a’:—as._. tf R

Figura 2 - Representagdo de um gaseificador contracorrente
Fonte: Sanchez et al. (2010)

S&o estas respectivamente de cima para baixo:

1) Zona de Secagem: h& desprendimento de agua do combustivel ou biomassa
(fase caracterizada por transferéncia de massa); 2) Zona de Pirolise: ha
desprendimento de alcatrdes e outros volateis; 3) Zona de Reducao ou Gaseificacao:
h& ocorréncia das reacdes quimicas especificas do processo de gaseificacdo; 4) Zona

de Combustéo: ha a transformacao de carbono em diéxido de carbono.



Ha, no gaseificador contracorrente, um gradiente vertical de temperatura devido
as caracteristicas da transferéncia de calor e massa. Mostra-se necessério ainda
neste tipo de gaseificador a presenca de uma grelha que da suporte a massa presente
na zona de combustdo, bem como revestimento das paredes com material refratario
para aumento da eficiéncia térmica do sistema (SANCHEZ et al., 2010).

Sanchez (1994) ao analisar as caracteristicas especificas deste tipo de
gaseificador aponta que dentre suas principais caracteristicas destacam-se a
simplicidade de funcionamento e desvantagem de produzir um gas de alto teor de
vapor de agua e alcatrdo. Explica também que os alcatrdes e outros produtos de
pirélise ndo sdo craqueados na zona de combustédo pelo fato de serem arrastados
pelo fluxo ascendente de gases.

Gaseificadores contracorrente de grande porte possuem uma regido na parte
superior, responsavel por diminuir a velocidade do gas e permitir através do fenbmeno
da coalescéncia a condensacdo de parte dos volateis dentro do gaseificador
(CHEREMISINOFF et al., 2005).

2.2.2. Gaseificadores Co-corrente

Esse tipo de gaseificador é o mais difundido mundialmente para a geragéo de
poténcia mecanica. Diferentemente dos gaseificadores do tipo contracorrente, aqui a
zona de combustao fica situada acima da zona de reducdao.

Assim como no gaseificador contracorrente, a alimentacdo do combustivel é
feita pelo topo, porém nesta configuracdo o ar é alimentado em fluxo de mesmo
sentido que o combustivel. E também projetado de modo a forcar o alcatrdo e os
volateis oriundos da zona da pirélise passem pela zona de combustdo onde séo
cragqueados sob condicdes especificas (SANCHEZ et al., 2010).

Devido a sua configuracdo, que apresenta uma se¢cao com garganta, o arranjo
da zona de combustéo torna-se um elemento critico nestes tipos de gaseificadores. O
didmetro interno é reduzido na altura da zona de combustéo e os injetores de ar séo
posicionados de modo que a distribuicdo do ar seja feita da forma mais uniforme
possivel, intentando-se atingir uma temperatura adequada em toda a zona (SANCHEZ
et al, 1997).

A Figura (3) representa um gaseificador do tipo co-corrente.



Alimentagao da biomassa

Zona de pirolise
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Zona de redugao j

——— Gas
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Figura 3- Representagdo de um gaseificador co-corrente
Fonte: Sanchez et al. (2010)

Em suma, tem-se que neste tipo de gaseificador a producdo de gas energético
livre de volateis e alcatres requer cuidados especiais na construcdo, projetos
especificos e controle do fluxo de ar pois estes quesitos especificos sdo afetados por
combustiveis com alto teor de cinzas e teor de umidade com variagées (SANCHEZ et
al., 2010).

2.2.3. Gaseificadores de Fluxo Cruzado

Nos gaseificadores de fluxo cruzado, assim como os dois outros tipos citados
anteriormente, o combustivel é alimentado na parte superior. A principal diferenciacéo
agui € a presenca de um injetor que direciona o ar bem no centro da zona de
combustdo. Observa-se também o gas sendo retirado lateralmente da camara de
gaseificacdo na altura da injecéo do ar (SANCHEZ et al., 2010).

Produz gas energético com caracteristicas intermediarias entre o0s
gaseificadores contracorrente e co-corrente, além de que as zonas de combustdo e
reducdo estdo concentradas em um volume menor quando comparado ao volume

ocupado por estas nos outros tipos de gaseificadores (SANCHEZ et al., 2010).
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Nota-se também que a direcdo ascendente do fluxo de biomassa e a direcao
da injecdo de ar formam um angulo reto (dai a denominac¢éo cruzado). Uma Figura

esquematica deste tipo de gaseificador encontra-se nomeada como Figura (4) a
seqguir:

Alimentacao da biomassa

Zona
de secagem

-1 Zonade
 redugéo

N
o — By

\Q\\

Zona dé———

i irolise |
'\(;inzjs/

Figura 4 - Representacdo de um gaseificador de leito cruzado
Fonte: Sanchez et al. (2010)

combustdo

2.2.4. Gaseificadores de Leito Fluidizado

De forma geral, a configuracdo deste tipo de gaseificador se resume em um
vaso vertical que contém uma mistura de particulas combustiveis em seu interior,
podendo ocorrer as vezes a presenca de um material inerte suportada por uma placa
distribuidora. Nesta configuragcdo o agente gaseificante pressurizado atravessa a
placa distribuidora no sentido ascendente de forma que garanta o arraste dos sélidos
ao mesmo tempo que queima parcialmente o combustivel (SANCHEZ et al., 2010).

A seguir encontra-se representado pela Figura (5) um gaseificador de leito
fluidizado:

11



Biomassa
. Gas
) . e -

Alimentaca .' J N s , .. Leito de inertes
imentagao 5
da biomassa ag v »

Figura 5 - Representacdo de um gaseificador de leito fluidizado
Fonte: Sanchez et al. (2010)

A velocidade superficial do agente gaseificante (U) é definida como a vazéo de
gas que atravessa o distribuidor pela area de secéao transversal do reator. A partir do
estado de leito fixo, 0 aumento da velocidade superficial leva ao também aumento na
forca de arrasto exercida sobre as particulas, ou seja, o arranjo das particulas sera
funcdo da velocidade do gas uma vez que a tendéncia do escoamento é oferecer
menor resisténcia ao escoamento do gas. Aumentando-se a velocidade superficial do
agente gaseificante atinge-se um ponto em que as forcas de arraste sao suficientes
para sustentar o peso das particulas: esta velocidade é conhecida como velocidade
de minima fluidizagéo (Ums) (SANCHEZ et al., 2010). A partir da Figura (6), a seguir,
€ possivel notar os diferentes comportamentos pelos quais passa o leito de
particulados a medida que a velocidade superficial do agente gaseificante (U)
aumenta, passando pelos comportamentos de leito fixo, regime borbulhante, regime
slugging, regime turbulento, fluidizacdo rapida e transporte pneuméatico (estéagio
extremo no qual o material particulado do leito jA é elutriado para fora do

equipamento).
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A seguir representado pela Figura (6), um esquema relacionando os regimes
de fluidizagdo em fungéo da velocidade do gas:

Leito fluidizado /
Transporte

pneumatico

Leito fixo

Queda de press&o no leito

Velocidade superficial do gas (V)

Incremento da velocidade superficial dgg_éls “y"

T
Pt S

S

N+ Gés

Fluidizagdo ~ Transporte
rapida pneumatico

Leitofixo  Regime Regime Regime
Iborbulhante slugging turbulentol

I
Fluidizagao agregativa

Figura 6 - Regimes de fluidizacdo em func¢édo da velocidade do gas
Fonte: Sanchez et al. (2010)

Esse comportamento resultante da passagem do agente gaseificante pelo leito
de particulas soélidas para gerar o fendmeno de fluidizagcdo tem como vantagem
promover altas taxas de transferéncia de calor e massa, resultando em altas taxas de
velocidade de reacdo, além de menor gradiente de temperatura no corpo do reator e
consequente melhoria de rendimento na converséo do gas energético.

Pela andlise da Figura (6) tem-se inicialmente a formacdo de um leito fixo
(quando a velocidade do gas é tao baixa a ponto de néo exercer forca de arraste sobre
as particulas solidas, escoando pelos espacos intersticiais).

Aumentando-se a velocidade do gas ha o aumento da for¢a de arraste sobre

as particulas, até o ponto de fluidizagdo minima, em que a forca de arraste iguala a
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forca da gravidade e o leito comeca a se expandir. Seguindo com o aumento da
velocidade do gas, habitualmente inicia-se a formacdo de bolhas, atingindo-se o
regime de fluidizacédo borbulhante.

A medida que a velocidade do gas ¢ acrescida ainda mais, o leito entra ent&o
no regime de fluidizagc&o turbulenta, caracterizado por uma agitacdo elevada das
particulas, fluidizagdo rapida ou circulante, em que se tem uma velocidade de
deslizamento gas-solido superior e um carregamento ou transporte de solidos
consideravel e por fim, o transporte pneumatico em fase diluida que apresenta

velocidade de deslizamento e carregamento de sélidos elevados.

2.2.4.1. Gaseificadores de Leito Fluidizado Circulante

Dentro da divisdo de gaseificadores de leito fluidizado, existem ainda os
gaseificadores de leito fluidizado circulante, que compdem o sistema de estudo ou
modelagem deste presente trabalho. Nesta configuracdo grandes quantidades de
particulas séo arrastadas propositadamente pelo agente gaseificante; ar, combustivel
e agente gaseificante sdo misturados em um leito quente de sdélidos granulados como
areia por exemplo. Este agente gaseificante, por sua vez, é inserido na base da coluna
de fluidizacdo a uma velocidade superficial acima da velocidade média de transporte
das particulas.

Assim sendo, alcanca-se altas velocidades de agente gaseificante e,
consequente, agitacdo vigorosa das particulas, garantindo as elevadas taxas de
transferéncia de calor e de massa, agora, em toda a extenséo da coluna de fluidizac&o
(ANDRADE, 2006).

Pelo fato deste tipo de configuracdo causar inevitavel arraste de particulado
para fora do gaseificador, mostra-se necessaria a captura deste material por um
ciclone e sua posterior reinsercdo novamente na parte inferior da coluna, com o intuito
de aumentar o tempo de residéncia do combustivel no meio reacional de gaseificacao;
aumentando-se o rendimento e converséo do carbono.

E interessante lembrar que para os leitos fluidizados as etapas observadas no
fenbmeno (secagem, pirdlise, gaseificacdo e combustdo) ocorrem quase
simultaneamente em toda a zona do leito, ndo sendo possivel a identificacéo isolada,

sendo ent&o a temperatura uniforme através do leito (SANCHEZ, 1994).
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Sanchez (1994) ainda lembra que os reatores de leito fluidizado possuem
algumas vantagens em relacéo aos de leito fixo:

- Maior gama de operacao quanto ao tamanho das particulas;

- Maior facilidade com aumentos de escala;

- Maiores capacidades térmicas por volume de equipamento;

- Facil controle de temperatura,

E também desvantagens:

-Temperatura de operacao limitada;

- Alto conteuldo de cinzas no gas;

- Arraste de carbono com as cinzas;

- Altos teores de alcatrdo no géas, devido a operacdes em baixas temperaturas
(entre 700 e 900 °C);

Diferentemente dos gaseificadores de leito fixo, que precisam de alimentacéo
razoavelmente especifica, os leitos fluidizados sdo mais tolerantes. Uma outra
caracteristica vantajosa dos gaseificadores de leito fluidizado é a ndo fusdo das
cinzas, permitindo mais facilmente sua remocao.

Em um tipico gaseificador de leito fluidizado, particulas de combustiveis sé&o
colocadas em contato com um fornecimento restrito de oxigénio, onde s&o
rapidamente aquecidas até a temperatura do leito e submetidas as rapidas secagem
e pirdlise.

Ainda, de forma geral, os gaseificadores de leito fluidizado circulante possuem
vantagens quando comparados aos gaseificadores de leito fluidizado borbulhante, tais
como altas eficiéncias na conversao de carbono e tamanho reduzido, sendo entéo
amplamente escolhidos nas mais diversas escalas de projetos. Embora esse tipo de
gaseificador possua algumas limitacGes para a gaseificacdo de carvao por exemplo,

apresenta-se como a primeira escolha para a gaseificacao de carvao no futuro.

2.3. Temperaturas do Processo de Gaseificagdo

Como anteriormente descrito, o processo de gaseificacdo no interior dos
reatores apresenta diferentes zonas: 1) Zona de Secagem: ha desprendimento de
agua do combustivel; 2) Zona de Pirdlise: ha desprendimento de alcatrGes e outros
volateis; 3) Zona de Reducédo ou Gaseificacdo: ha ocorréncia das reacdes quimicas

especificas do processo de gaseificacdo; 4) Zona de Combustdo: h4 a transformacao
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de carbono em diéxido de carbono. Estas possuem temperaturas diferentes, na qual
a registrada na zona 1 € menor que na zona 2 e assim sucessivamente até a zona 4.
Segundo Cortez (1997), a degradacéao térmica da biomassa em auséncia total
ou escassez de agente oxidante ocorre em temperaturas usualmente baixas que
variam de 500 a 1000°C permitindo a ocorréncia de transformacgéo para outros
combustiveis, sejam eles em fracdes solidas e/ou liquidas e/ou gasosas. Ja a zona de
combustédo, caracterizada pela geracédo de diéxido de carbono (CO2) e vapor pela
reacdo com o oxigénio do ar, libera grande quantidade de calor, atingindo
temperaturas que variam de 700 a 2000 °C. Finalmente a zona de reducéo,
caracteriza-se por rea¢fes endotérmicas com temperaturas entre 800 e 1100 °C.
Lembra-se ainda que a energia proveniente para a manutencdo da reacao

endotérmica na zona de reducdo provém da reacao de combustéo.

2.4. Agentes Gaseificantes

Como descrito anteriormente, 0s agentes gaseificantes geralmente utilizados
s&o o oxigénio, vapor d’agua ou ar. Lembra-se aqui que, devido as reac¢des quimicas
possiveis, 0 oxigénio e o vapor d’agua como agentes gaseificantes produzem gas
energético de maior poder calorifico.

Ja o vapor d’agua mostra-se mais enriquecedor de gas energético quando
comparado ao ar, devido ao seu oxigénio e hidrogénio disponiveis a participar da
reacdo, porém menos enriguecedor quando comparados a estes em suas formas
elementares, pois para disponibiliza-los a partir da molécula de agua, esta devera ser
decomposta, demandando energia.

Por fim, dos quatro principais agentes gaseificantes citados, o ar mostra-se
como menor enriquecedor de gas energético quando comparado por se tratar de uma
mistura em maioria de massa de nitrogénio (N2) que é inerte.

Como prova do explicitado quanto ao enriguecimento através de agentes
gaseificantes, tem-se segundo Barno (1998), uma forma de aumentar-se a quantidade
de hidrogénio e, consequente, o poder calorifico do gas energético através de adicéo
de vapor d’agua ao processo de gaseificagao, substituindo parcialmente a injegao de

ar, resultando na intensificagao da reacéo de conversao de CO2 e H20 em CO2 e Ha.
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2.5. Caracterizacao da Biomassa

Na utilizacdo da biomassa como combustivel para a gaseificacdo, faz-se
necessario o conhecimento dos elementos e suas quantidades que a constituem, ou
seja, cada combustivel possui uma composicdo que, quando em reacao, produzira
um gas energético com caracteristicas especificas.

Sendo assim, o0 processo de caracterizar a biomassa é intrinsecamente ligado
ao uso que se dara a ela, trazendo também subsidios para a compreensao das
peculiaridades de cada caso. Desta forma, o projeto de gaseificadores que operem
para um tipo especifico de biomassa, exige o conhecimento das propriedades fisicas
e quimicas desta (SANCHEZ et al., 2010).

A seguir, serdo relacionados 0s quatro parametros comuns para a
caracterizacdo de combustiveis, que para o caso especifico deste trabalho é a

biomassa.

2.5.1. Granulometria

Quando utilizam-se gaseificadores de leito fluidizado, como mencionado
anteriormente, ha envolvimento de propriedades fisicas especificas ao fenbmeno
como: velocidade minima de fluidizacdo, velocidade superficial do agente
gaseificante, além de toda a fluidodinamica inerente a interacdes como empuxo e/ou
arraste da particula.

Tendo isso em vista, a forma de apresentacdo da particula de combustivel
utilizado possui influéncia direta no comportamento da mesma na fluidizacéo, sendo
necessario realizar esta determinacdo das fracdes, em peso, de cada dimenséo das
particulas que compdem a biomassa.

A caracterizagcdo granulométrica é feita pelo peneiramento da amostra em um
conjunto de peneiras padronizadas, com tamanhos de abertura de malha
decrescentes e empilhadas. Uma amostra € colocada na peneira superior (a de maior
abertura de malha), que, com ajuda de um movimento vibratorio, obriga a passagem
dos sélidos pelas peneiras do conjunto. A propor¢cdo da massa coletada em cada
peneira determinara o valor do didametro médio dos sélidos, sendo este, o diametro

médio de Sauter.
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2.5.2. Anélise Elementar

Segundo Atkins (2008), a partir da chamada analise elementar é possivel
determinar as fracfes em peso dos elementos quimicos presentes num determinado
material, que aqui distingue-se como a biomassa. Neste caso, 0s elementos de
presenca majoritaria sdo: carbono, hidrogénio, oxigénio e nitrogénio, podendo conter
tracos de enxofre e cloro. Com excecdo do oxigénio, os elementos principais sé&o
determinados com base nos procedimentos das normas ASTM D-3.176 e ASTM E-
777, E-775 e E-778 (SANCHEZ et al., 2010).

A Tabela (1) mostra uma relagdo de composicdes elementares médias para
diferentes tipos de biomassa a partir das técnicas descritas anteriormente:

Tabela 1 - Composicao elementar média para tipos de biomassa

Componente
Biomassa Referéncia % base seca (b.s.) Cinzas
C H (@) N S Cl
Casca de Arroz (Jenkis, 1990) 410 43 359 05 18,3
Borra de Café (Silva et al., 1998) 579 7,1 299 24 2,7
Bagaco de Cana (Jenkis, 1990) 448 54 395 04 0,1 9,8
Serragem (Jenkis, 1990) 489 58 433 03 01 1,6

Fonte: Sanchez et al. (2010)

2.5.3. Anélise Imediata

Segundo Skoog (2008), esta técnica de caracterizacdo prové as fracdes, em
peso de umidade, volateis, cinzas e carbono fixo de uma amostra. Sanchez (2010)
ainda relaciona como normas de analise a ASTM (D-3.172 a D-3.175) para carvao e
coque, além da ASTM D-3.173 para a analise de umidade por método de forno de
secagem; ASTM D-3.174 para quantidade de cinzas, ASTM D-3.175 para fracdo de
volateis e carbono fixo pelo método de diferenca.

Para o estudo dos compostos produzidos na gaseificacdo, a analise elementar,
junto com o teor de cinzas e umidade, permite a determinacdo da quantidade de ar
tedrico necessaria para as reacdes de oxidacdo e reducdo, sendo isso fundamental
para o célculo da composi¢édo do gas energeético.

2.5.4. Poder Calorifico de Solidos

O poder calorifico da biomassa € determinado utilizando-se um calorimetro
(instrumento utilizado para medir o calor liberado pela combustdo de um material em

presenca de oxigénio puro a uma pressao de 3000 kPa). Também, a partir da
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composicdo elementar e correlacbes matematicas, é possivel estimar, de forma

aproximada, o poder calorifico superior do combustivel. (SANCHEZ et al., 2010).

2.6. ReagOes Envolvidas no Processo de Gaseificagéo

Sanchez (1994) divide as reacdes ocorrentes no interior do gaseificador de
acordo com os processos desenvolvidos durante a conversao térmica do combustivel,

sendo estes, a pirdlise, a combustdo e a gaseificagdo propriamente dita.

2.6.1. Pir6lise

A decomposicdo térmica da biomassa acontece entre 280 e 450 °C com a
liberacdo de volateis e alcatrdo, tendo como precedente a etapa de secagem. As
transformacdes séo verificadas com a evaporacdo da agua completada em
temperaturas acima de 110°C, a decomposicdo dos carboidratos (m-celulose,
celulose e lignina) (250 e 300 °C) e a producao de alcatrdo e &cidos leves (350 a 430
°C).

Destas transformacdes geram-se gases nao condensaveis (CO, COz, Hz, CHa,
0O2), carvao vegetal e compostos condensaveis: alcatrdo e acidos. O esquema destas

transformacdes € representado a partir da reacdo geral:
biomassa + calor - coque + gases + alcatrao + condensaveis Equacao (1)

2.6.2. Combustéao e Gaseificacao

Segundo Jarungthammachote (2008), existem diversas reacdes termoquimicas
que ocorrem simultaneamente no interior de um gaseificador em funcionamento. As
reacdes de combustao liberam COz2, H20 e calor (reacdo exotérmica), sendo que estes
trés fatores afetam posteriormente as reacdes de gaseificacéo.

Para a etapa de gaseificacdo, as reacdes protagonistas sdo a reacao gas
d’agua, reacdo Boudouard, conversao “shift” e metanagcdo (muito lenta a pressao
atmosférica). A seguir encontram-se relacionadas as principais reacdes envolvidas e

a sua classificacdo em termos de liberagdo ou demanda de calor.
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Reacdes de Combustéo

C+ %02 - CO -111 MJ/kmol (exotérmica) Equacéo (2)
€O +30, - CO, -283 MJ/kmol (exotérmica) Equacéo (3)
C+0,-CO0, -394 MJ/kmol (exotérmica) Equacao (4)
H, + %02 - H,0 -242 MJ/kmol (exotérmica) Equacéo (5)

Reacao de Boudouard

C+C0, - 2C0 172 MJ/kmol (endotérmica) Equacao (6)
Reacdo Gas d’Agua

C +H,0 - CO +H, 131 MJ/kmol (endotérmica) Equacao (7)
Reacéo de Metanacao

C+2H, - CH, -75 MJ/kmol (exotérmica) Equacéo (8)
Reacao Conversao “Shift”

CO + Hy0 & C0O, + H, -41 MJ/kmol (exotérmica) Equacéo (9)
Reacéo de Reforma a Vapor do Metano

CH, + H,0 < CO + 3H, 206 MJ/kmol (endotérmica) Equacéo (10)

De acordo com Sanchez (2010), as equacdes anteriores também podem ser
classificadas como reacfes heterogéneas gas-solido: Equacao (2), Equacao (4),
Equacédo (6), Equacao (7) e Equacao (8); e reacdes homogéneas em fase gasosa:
Equacéo (9), Equacao (10).

Adicionalmente, € importante ressaltar que existem algumas reacles

secundarias, tais como:
Craqueamento do Alcatréo

alcatrao + calor + vapor - CO + CO, + CH, etc Equacéo (11)
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Oxidacdo de parte dos produtos da pirélise
5(CO + H, + CHy) + 0, - 2C0, + H,0 Equacéo (12)

Num reator de leito fluidizado, a reacdo de Boudouard, Equacao (6), passa a
ser mais importante na faixa de temperatura de 800 a 900 °C, ocorrendo em todo o
leito. J& as reacdes de formacdo de monoxido e didxido de carbono, Equacdes (2) e
(3), ocorrem nas regides mais proximas ao distribuidor, devido a maior disponibilidade
de oxigénio neste local (SANCHEZ et al., 2010)

Logo, a partir das reacdes representadas pelas Equacdes (2) a (10) pode ser
deduzido que a composicdo do gas energético é afetada por fatores como:
temperatura (favorecimento ou nao de reacfes endotérmicas e exotérmicas), pressao
(deslocamento de equilibrio), umidade do combustivel (carga térmica dispensada na
evaporacao da agua ou disponibilidade deste mesmo vapor liberado participando
como agente gaseificante), teor de oxigénio no agente gaseificante e o tipo de
combustivel. No caso especifico deste trabalho, é necessario ainda incluir como fator
importante a dindmica de fluidizacdo e a presenca de outros elementos quimicos nao
considerados na caracterizacao do material combustivel.

Novamente, a reacdo de Boudouard, Equacao (6), apresenta-se como reacao
endotérmica, onde o CO2 reage com carvao produzindo CO, sendo esse processo
favorecido por altas temperaturas e pressoes reduzidas. Para ilustrar isso, a Figura
(7) mostra as concentracdes de CO e CO:2 para gaseificacao de carbono com oxigénio

como funcéo da temperatura:
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Figura 7 - Concentragcdes de CO e CO; como funcéo da temperatura
Fonte: Basu (2010)
21



A analise do gréafico mostra que para pressées atmosféricas, a temperatura
deverd ser de pelo menos 700 °C se a formacéo de CO deseja ser favorecida.

A reacido Gas d’Agua, Equacéo (7), produz CO e Hz, sendo portanto a reacéo
principal de gaseificacdo (CHEREMISINOFF et al., 2005). O vapor de agua para esta
reacao pode vir da reacdo de combustédo, Equacéo (5), ou da evaporagao da umidade
presente no combustivel. Esta reacdo € endotérmica, requerendo energia térmica,
sendo favorecida por alta temperatura e baixa presséo. Para ilustrar isso, a Figura (8)
representa as concentracdes de H20, CO e H2 em funcao da temperatura, mostrando
que esta reacdo nado é tao fortemente afetada pela temperatura como a reacao de
Boudouard:
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Figura 8 - Concentra¢des de CO, H,O e H, em fungéo da temperatura
Fonte: Basu (2010)

O gréafico mostra que, a partir de 800 °C, as concentracbes de CO e Hz nédo
variam significativamente.

Cheremisinoff (2005) cita também que a reac¢do de metanacdo, Equacéo (8),
difere das anteriores, pois é favorecida por baixas temperaturas e altas pressoes.
Condicbes em gaseificadores que operam em pressdes atmosféricas ndo sao
favoraveis para este tipo de reagdo, tornando-as insignificantes nestas circunstancias.
Com seu poder calorifico alto, o metano € desejado quando o gas energético tem
como finalidade a prépria combustdo. Neste caso, catalisadores sao utilizados para
maximizar a metanacao.

De acordo com Basu (2006), a reacdo de conversao “Shift” (Equacdo 9) é

moderadamente exotérmica, possuindo maior tendéncia para formacéo de Hz que CO
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no produto gasoso. Dessa maneira, a direcao preferencial da rea¢do dependera das
condi¢des do gaseificador. De acordo com Cheremisinoff (2005), a temperatura de
rendimento 6timo para a formacgéo de Hz é de 260 °C, quando catélise é utilizada.
Ressalta-se também que para fins de projeto, o vapor no meio reacional podera
ser advindo da unidade do combustivel, umidade do ar e do agente gaseificante,

quando este é vapor.

2.6.3. Estequiometria das Reacdes de Combustéo e Gaseificacao

Enquanto que as reacdes de combustdo sdo reacdes quimicas nas quais
ocorre a oxidacao completa de um combustivel, na reacdo de gaseificacdo esta
oxidacao ocorre de forma parcial, havendo a formacéo de outros compostos além de
CO:2 e H20.

Vale lembrar que nas reacfes de gaseificacdo, devido a oxidacdo parcial, a
liberacé@o de energia € bem menor quando comparada a combustéo. Neste caso essa
energia liberada é utilizada na manutencdo das temperaturas do gaseificador em
niveis adequados para ocorréncia do fendbmeno, gerando assim CO, Hz e CH4 além
de CO2 e H20 (JARUNGTHAMMACHOTE et al. 2008).

Devido ao fato de a maioria dos processos de combustdo e gaseificacéo
utilizarem o ar como fonte de oxigénio para a oxidacao, torna-se necessario conhecer
a estequiometria envolvida, afim de ser possivel a partir disso determinar a
composicao dos produtos de oxidacao.

Deve-se entdo inicialmente conhecer a composicéo deste ar, representado na
Tabela 2:

Tabela 2 - Composi¢cao majoritaria do ar

Elemento % Massa % Volume
Oxigénio 23,2 21
Nitrogénio 76,8 79

Fonte: Atkins et al. (2008)

Vale lembrar que o ar é composto também por quantidades minimas de gases
nobres, particulados e CO2, que para efeitos de calculo podem ser desconsiderados.
Para as massas envolvidas a unidade pratica € o grama-mol (gmol) ou a variante de

maior dimensé&o quilograma-mol (kmol).
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Quando uma reacao quimica é escrita em sua forma molecular, é utilizada para
representar as quantidades relativas dos reagentes em termos das unidades gmol ou
kmol (kgmol) descritas anteriormente. A exemplo disso tem-se a reacado quimica de

combustdo do metano, representada pela Equacéo (13):
CH, + 20, - CO, + 2H,0 Equacéo (13)

Desta forma, 1 kmol de metano reage com 2 kmol de oxigénio para formar 1
kmol de dioxido de carbono e 2 kmol de agua, ja que a teoria de Avogadro estabelece
gue volumes iguais de gases diferentes, sob as mesmas condi¢cdes (em geral CNTP)
contém um numero igual de moléculas de gas. Sendo assim a Equacéo (13) e todas
as outras representadas desta forma ndo so6 indicam os reagentes e produtos em
termos de moléculas-kg, mas também em termos de volumes (RUSSEL, 1981).

Entretanto, a gaseificacdo é classificada como um processo de combustdo
parcial, na qual, somente uma parcela dos elementos quimicos constituintes do
combustivel sofre oxidacdo total, caracterizando-se como um processo com

“deficiéncia de oxigénio”.
2.6.4. Ar Estequiométrico

Como visto no item anterior acerca da estequiometria das reacdes de
combustdo, ha uma quantidade especifica de oxigénio necessaria para oxidar
completamente a quantidade de combustivel disponivel. Sendo assim, conhecendo-
se a massa de combustivel disponivel e sua composicao, € possivel determinar pela
estequiometria, 0 oxigénio necessario para a combustdo completa.

Como a composicdo do ar atmosférico ja € conhecida, faz-se necessario
apenas conhecer a estequiometria das reacdes envolvidas.

A partir disso, tem-se que, uma quantidade menor de oxigénio que a prevista
na estequiometria da oxidacéo total, gerard uma combustao incompleta com producao
de gases combustiveis e menor quantidade de calor. J&a, uma propor¢do de oxigénio
acima da estequiométrica fara com que no meio reacional existam quantidades de
gases que nao participardo mais da reacao, levando ao gasto de energia térmica para
apenas elevar a sua temperatura.

Assim, para a reagdo de combustdao de metano representada pela Equacao

(13), conclui-se que para cada mol de metano precisa-se de 2 mol de oxigénio para
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reagdo completa. Convertendo-se para a base de massa, 16 gramas de metano
precisam de 64 gramas de oxigénio.
Ja que o ar € composto por 23,2% de oxigénio em massa, necessita-se,

portanto, uma proporcao tedrica de 17,25 gramas de ar para 1 grama de combustivel.

2.6.5. Quantidades de Ar Usuais na Gaseificacéo e Fator de Equivaléncia

Devido ao fato de a gaseificacdo ser um processo em que apenas parte dos
constituintes do combustivel sofrem oxidacao total, & preciso definir o termo “fator de
ar’ ou “razdo de equivaléncia”, como também conhecido por muitos pesquisadores
(SANCHEZ et al., 2010).

FA=Var/VA Equacéao (14)

onde Var € o volume de ar em condicbes normais de temperatura e pressao
empregado na gaseificacdo em relacdo ao consumo de combustivel (Nm?3 ar/kg
combustivel); VA é o volume de ar estequiométrico para a combustdo completa (Nm?
ar/kg combustivel).

Sanchez et al. (2010) e Cheremisinoff et al. (2005) mostram que o valor usual
do fator de ar ou razdo de equivaléncia na gaseificacado esta entre 0,2 e 0,6, o que
equivale a uma variacado respectiva de 80% a 40% de deficiéncia de ar para um
processo de combustdo. Nesta condicao, torna-se mais dispendiosa a determinacao
tedrica da composicdo do gas energético, pelo fato das reacdes terem também
dependéncia de fatores cinéticos e de equilibrio quimico.

2.6.6. Razdo Massica de Vapor

Schmal et al. (1983) estudou o fenbmeno da gaseificacdo de carvao e concluiu
gue a adicdo de vapor nos processos de gaseificacdo beneficia as reacdes que o
utilizam como reagente, representadas pelas Equacbes (7), (9) e (10). Para a
biomassa como combustivel, os valores mais usuais estdo entre 0,1 e 0,2 kg de

vapor/kg de biomassa.

2.7. MODELAGEM DA GASEIFICACAO DE BIOMASSA

Quando se trata da simulacdo computacional, equipamentos e processos
operam seguindo a sequéncia de receber os dados fisicos de entrada, processar

esses dados e retornarem os dados fisicos de saida ja processados. Usualmente,
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esses dados sdo vazdo massica, temperatura, composicdo e pressdo, que ao
passarem pelos fenbmenos fisicos internos ao processo se transformam em dados
desejados de saida.

A modelagem de sistemas de gaseificacdo ajuda na mudanca de escala do
processo, extrapolando condi¢cdes de sistemas ja existentes, além de auxiliar na
identificacdo do modo de variagdo do desempenho de um gaseificador quando sao
alteradas suas condicfes de operacao (BASU, 2010).

Li et al. (2001) divide os modelos de gaseificacdo de biomassa em dois grupos:
os modelos cinéticos e os modelos de equilibrio.

Descrevendo-se de uma maneira mais ampla, os modelos cinéticos levam em
conta as taxas de reacdo, mecanismos e concentracdo das espécies em qualquer
tempo e espaco dentro do reator. Ja os modelos de equilibrio preveem a converséo
maxima alcancavel, abrangendo reacdes restritas a condi¢cdes termodinamicas e de
balanco de massa.

Ainda quanto as modelos de equilibrio, estes podem ser subdivididos em dois
enfoques: o0 estequiométrico e o nao-estequiométrico (Li et al.,, 2001). O
estequiométrico faz uso de constantes de equilibrio de todos os constituintes da
reacdo em estudo, enquanto que o nao-estequiométrico faz uso da teoria de

minimizagéo da energia livre de Gibbs, sujeita a um balango de massa.

2.7.1. Modelos Cinéticos

Uma reduzida quantidade de modelos cinéticos tem sido proposta para a
gaseificacdo de biomassa devido a complexidade das cinéticas heterogéneas e
fenbmenos de transporte observados na fluidodindmica interna de um gaseificador.
Sendo assim, somente descricbes mais superficiais e simplificadas foram propostas
para este tipo de fenébmenao.

Em suma, modelos cinéticos sdo essencialmente fenomenoldgicos e mais
rigorosos, que permitem a extensdo do estudo ao tempo e espaco do sistema
modelado. Apesar de ndo ser muito frequente em literatura, ultimamente tem crescido
devido ao advento da simulacdo de fluidodinAmica computacional, que permite a
insergéo quantidades maiores de dados, bem como uma descrigdo mais coerente do

comportamento dos gases no interior do sistema.
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2.7.2. Modelos de Equilibrio

Quanto a trabalhos prévios que utilizaram este tipo de modelagem, tem-se o
publicado por Gumz (1950), quem implementou um modelo de equilibrio para a
producado de gases em altos fornos.

Também nas décadas de 1960 e 1970, a agéncia espacial norte-americana
desenvolveu modelos para fins de calculo de equilibrio de combustiveis de foguetes
e complexas relacdes de equilibrio (ZELEZNIK; GORDON, 1968).

Devido ao fato de se tratar de um tipo de modelagem que n&o considera a
geometria do sistema, o modelo de equilibrio tem sido utilizado para representar
gaseificadores de leito fixo e leito fluidizado.

Um enfoque estequiométrico para modelar um gaseificador co-corrente foi
introduzido por Chern (1989), que considerou biomassa e ar seco como fluxos de
entrada e, a fracdo de carbono residual, além da composi¢cdo dos gases produzidos
como fluxos de saida, tendo em conta perdas de calor para 0 meio em estado
estacionario. Este modelo foi posteriormente comparado com dados experimentais de
Chee (1987).

Também Ruggiero e Manfrida (1999) desenvolveram trabalho considerando um
sistema CHONS (Carbono, Hidrogénio, Oxigénio, Nitrogénio e Enxofre em
combustivel) a partir do trabalho de Manfrida et al. (1990). Eles computaram no total
19 produtos gasosos, além do carbono residual, resultando em um modelo bastante
flexivel, capaz de considerar variacbes na alimentacdo de biomassa, agente
gaseificante, pressao e temperatura.

Schuster et al. (2001) sugeriram a modelagem de uma central de poténcia
baseada em um gaseificador de leito fluidizado a vapor de agua. Os pesquisadores
avaliaram a influéncia da composicdo do combustivel como teor de umidade, além
dos parametros de operagao como temperatura e agente gaseificante na composicao
do gas energético, além da eficiéncia do processo. O estudo mostrou que a precisao
de um modelo de equilibrio para composigédo gasosa é suficiente pelas consideragdes
termodinamicas. Em adi¢do a estes resultados positivos, analises de sensibilidade
mostraram que a temperatura de gaseificagdo e o0 teor de oxigénio no agente
gaseificante foram os parametros mais significantes para determinar a eficiéncia do

processo.
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Li et al. (2001) criaram um modelo semelhante de equilibrio néo-
estequiométrico que trabalhava um sistema CHONS e 44 espécies no total, levando-
se em conta as fases gasosa e solida. Essa composicédo gasosa e o poder calorifico
do géas variaram primeiro com a temperatura e depois com a abundancia relativa de
elementos protagonistas (carbono, hidrogénio e oxigénio). Quanto a pressao, esta
somente influenciou o resultado significativamente acima de um valor de temperatura.
A funcdo da agua (umidade do combustivel, unidade do ar e vapor injetado como
agente gaseificante), também foi verificada baseada no balanco da agua nos gases
alimentados e produzidos para avaliar a demanda de vapor.

Posteriormente, Li et al. (2004) apresentaram os resultados de testes da
gaseificacdo de biomassa em um gaseificador de leito fluidizado circulante (de escala
piloto), e os comparam com o previsto no modelo do trabalho publicado em 2001.
Entretanto, na andlise experimental verificou-se que o gaseificador piloto desviou do
equilibrio quimico, sendo necesséario entdo um modelo adaptado ao modelo de
equilibrio puro. Foram incorporados resultados experimentais levando em conta
fracGes de carbono nédo-reagido e metano responsaveis por fatores de nao-equilibrio.

Mais recentemente, Jarungthammachote e Dutta (2007) elaboraram um
modelo estequiométrico para prever a composi¢cao dos gases produzidos em um
gaseificador co-corrente utilizando lixo doméstico como combustivel. O modelo foi
validado e ajustado por dados experimentais de literatura, observando efeitos do teor
de umidade do combustivel no desempenho do gaseificador. Os resultados
mostraram que com o aumento da umidade, a quantidade molar de hidrogénio no gas
energético aumenta, a de mondéxido de carbono diminui, a de metano aumenta, a de
nitrogénio ligeiramente diminui e, por fim, a de diéxido de carbono aumenta. Concluiu-
se que a temperatura reacional, o valor do poder calorifico do gas produzido e a

eficiéncia do processo diminuem com o aumento da umidade do combustivel.
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3. METODOLOGIA

A seguir sdo apresentadas as caracteristicas metodoldgicas do trabalho,
guanto ao procedimento de coleta de dados, natureza dos dados a serem coletados

e os instrumentos utilizados para tal.

3.1. Descricdo dos Procedimentos de Coleta de Dados, Natureza dos Dados a

Serem Coletados e Instrumentos Utilizados

Afim de determinar a composi¢do dos gases combustiveis resultantes de um
processo de gaseificacdo de biomassa em reator de leito fluidizado circulante, sera
utilizada a modelagem matematica com auxilio do software EES Engineering Equation
Solver® criado pela empresa F-Chart Software.

O EES é um programa para resolucdo de equacdes com capacidade de
resolver numericamente centenas de equacdes algébricas lineares ou nédo-lineares
acopladas a equac0es diferenciais. Também pode ser usado para resolver equacdes
diferenciais e integrais, otimizagao, fornecer analises de incerteza, regressao linear e
nao-linear, conversao de unidades, verificacdo de consisténcia de unidades, além de
gerar graficos com boa qualidade.

Um fator preponderante para a utilizagdo do EES € que o trabalho necessita de
uma extensa quantidade de dados termodinadmicos tabelados, que neste software
estdo disponiveis, além de propriedades fisicas e quimicas de elementos e compostos
que sao facilmente fornecidas pelas suas bibliotecas internas.

Os dados necessarios sobre a composi¢cdo do gas energético foram obtidos
mediante os resultados gerados pela rotina de programacéo desenvolvida dentro da
plataforma do software.

A partir da modelagem ¢é possivel a alteracdo das condi¢cdes de operacao da
reacdo de gaseificacdo (composicdo do combustivel, condicdes de umidade e
temperatura, variacdo no agente gaseificante quanto a quantidade e tipo), permitindo
obter rapidamente a influéncia destes fatores na composi¢céo do gas energético.

Os resultados obtidos correspondem as fragcdes volumétricas de cada
componente que constitui 0 gas energético, que para o caso especifico deste trabalho
sao: metano, vapor d’agua, monoxido de carbono, didéxido de carbono, hidrogénio,
nitrogénio e gases sulfurosos. Estes dados sao coletados a partir da tela de resultados
gerada pelo proprio software, apds a resolucdo das equacdes inseridas.
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3.2. Minimizacdo da Energia Livre de Gibbs para o Equilibrio N&o-
Estequiométrico e os Multiplicadores de Lagrange: Modelo de Equilibrio Puro

Como descrito anteriormente, os modelos de equilibrio tém sido desenvolvidos
utilizando-se dois enfoques, 0 estequiométrico e o ndo-estequiométrico. O primeiro é
o modelo de equilibrio baseado nas constantes de equilibrio: neste método ha a
desvantagem de que necessita-se definir as reaces quimicas especificas utilizadas
no calculo, significando que a selecdo adequada destas e das informacdes sobre as
constantes de equilibrio sdo necessarios, ndo sendo adequado para muitas equacdes
envolvidas.

Este quesito é o que faz do segundo método, a minimizacdo da energia livre de
Gibbs, diferente e vantajoso, ja que o conhecimento das reacfes quimicas especificas
nao é necessario para encontrar a solucdo, e sim 0s compostos esperados na
resposta.

Da termodinamica tem-se que, no estado de equilibrio, a energia livre de Gibbs

do sistema é minimizada, sendo esta definida pela Equacéo (15) como:

N

G'= Zniuf

i=1 Equacéao (15)

onde G! é a energia livre de Gibbs total, ni € o nimero total de moles da espécie i e i
€ o potencial quimico da espécie i, que pode ser representado por:

#;=G; +RT1n (%)
i Equacéo (16)

onde R é a constante universal dos gases, T € a temperatura, fi representa a
fugacidade da espécie i. O sobrescrito © denota uma quantidade termodinamica

padrdo, assim, Gle i representam a energia livre de Gibbs padrdo e a fugacidade
padrao da espécie i, respectivamente.

A Equacéo (16) pode ser escrita em termos de pressao:

t; = G’ +RTIn (if’)

Equacéo (17)
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onde ¢ é o coeficiente de fugacidade. Normalmente, fe P podem assumir 0 mesmo
valor quando a pressdo se aproxima de zero. Afinal, nessas condi¢cdes o gas real
também se aproxima do gas ideal. Se todos os gases sdo assumidos como gases
ideais a pressdo de uma atmosfera, a Equacédo (16) pode ser reescrita como:

u; = AG;,; + RT In(y,) Equac&o (18)

onde yi é a fragdo molar das espécies gasosas i, que é a propor¢ao entre o nimero

. AGY, ¢ aenergia

de moles da espécie i e o total niUmero de moles na mistura reaciona
livre de Gibbs padrao de formacao da espécie i, sendo esta igual a zero para todos 0s

elementos. Substituindo a Equagéo (17) na Equagéo (15) tem-se:

N

G' =) nAG;, + ZN:n,-RTln ( o )
i=1

- n
i=1 tot

Equacéo (19)

O problema consiste em encontrar os valores de n; que minimizem a funcdo Gt!ou
energia livre de Gibbs total.

Um método apropriado para a solu¢ao do problema, comumente utilizado, € o
chamado de Multiplicadores de Lagrange, sendo que a restricdo deste problema esta

apenas no balanceamento de elementos, conforme indicado pela Equacao (20):

N
d aymi=4;, j=1,2,3,... .k
=1 Equacéo (20)

onde a; € o numero de atomos do jotaésimo elemento em um mol da iésima espécie.
A; é definido como o nuamero total de atomos do jotaésimo elemento na mistura
reacional.

Para formar a fungédo Lagrangiana (L), os multiplicadores de Lagrange, A; =
A4, ..., A S@0 usados pela multiplicacdo com as restricbes de balan¢o elementar, sendo

entdo esses termos subtraidos da fungédo Gt

L=G"'— Zk: Y (XN: aih; — Af)

i=1

Equacéo (21)
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Agora, as derivadas parciais da Equacao (21) sdo igualadas a zero, afim de

encontrar-se o ponto minimo:

(a_L) =0 Equacao (22)

ani

A Equacéo (22) pode ser formada em termos de uma matriz que possui i linhas
e entdo ser resolvida simultaneamente com as restricdes definidas na Equacéo (20).
Contudo as soluc¢des n; devem ser numeros reais, criando assim um sistema de
equacdes nao lineares que sao resolvidas por técnicas de iteracdo pelo (software)
EES.

A seguir sao descritas as etapas de divisdo da rotina de programacao para
determinacdo dos dados fisicos e termodindmicos pertinentes a resolucdo do
problema. Salienta-se, também, que as unidades das variaveis descritas sao
especificadas em colchetes. Além disso, todos os valores assumidos para as variaveis
sao oriundos de geometrias ou condi¢cBes usuais para o reator de LFC.

Para efeitos de célculo, considera-se que o gaseificador gere um gas resultante
de processo composto por metano, vapor de 4gua, monoxido e dioxido de carbono,

hidrogénio, nitrogénio e sulfeto de hidrogénio.

3.2.1. Dimensfes e Condi¢cbes Operacionais do Gaseificador de Leito

Fluidizado Circulante

Neste ponto é feita a insercdo dos dados relacionados a caracteristicas
geomeétricas e fluidodinamicas do gaseificador, bem como as condi¢cdes operacionais:
didmetro do riser (d_in=0,074) [m], relacdo massica de vapor/combustivel alimentado
(Rm_vapor_fuel; nesta variavel ha a condicdo de controle de inser¢cdo de vapor no
meio reacional como agente gaseificante; variou-se de 0 a 0,2) , velocidade superficial
dos gases dentro do reator (Uf=5,5) [m/s], temperatura de operacdo do sistema
(T_sist, com valor variado nas analises entre 1073 e 1273) [K], pressdo absoluta do
gaseificador (p_sist=1) [bar] e razdo de equivaléncia (xi; razdo entre a relacdo méssica
real ar/combustivel e a relacdo estequiométrica ar/combustivel; variou-se de 0,22 a
0,54).

Lembra-se que, é no conceito implicito a razdo de equivaléncia, que o

fendbmeno da gaseificacdo € alcancado. Se nao for assim, 0 processo seria uma
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combustéo convencional, onde o combustivel &€ oxidado na presenca de oxigénio em

€XCessO.

3.2.2. Caracteristicas do Combustivel

Para as simulacdes realizadas nesse estudo, foi utilizado sawdust (serragem)
como combustivel, partindo-se do conhecimento da analise elementar em base seca,
incluindo a relacdo dos elementos quimicos de interesse: carbono, hidrogénio,
oxigénio, nitrogénio e enxofre; representados dentro da rotina computacional pelas
variaveis C, H, O, N e S, respectivamente.

E raro de encontrar sistemas reais de gaseificacido nos quais o combustivel é
completamente seco antes da reacdo, jA que esta operacdo unitaria anterior ao
processo incrementaria custos de operacado e inviabilizaria a técnica. Sendo assim,
torna-se necessario incluir, no equacionamento, fracées de umidade advindas do
combustivel.

Devido a disponibilidade de &gua no combustivel, havera consideracfes a
serem feitas como: (1) contabilizacdo de atomos adicionais em reacao; (2) alteracéo
da carga térmica do gaseificador devido ao elevado calor especifico da agua; (3)
ajuste nas quantidades de vapor como agente gaseificante, ja que vapor vindo do
combustivel estard também disponivel para reacao. A fragdo massica de umidade no
combustivel alimentado (fm_H2O) foi considerada variavel importante.

A analise elementar em base seca foi convertida em base Umida, conforme a

Equacéo (23):
fm.C=Cx*(1—-fm_H20) Equacéo (23)

onde C é a fracdo massica em base seca de carbono no combustivel advinda da
analise elementar; fm_C é a fragcdo massica de carbono no combustivel considerando-
se a retirada da umidade. A Equacéo (23) determina a fragdo massica de carbono no
combustivel, e é valida para os demais elementos contabilizados, substituindo-se

apenas as variaveis referentes a cada um individualmente.
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3.2.3. Caracteristicas dos Agentes Gaseificantes

Para o experimento foram considerados ar fluidizante imido e/ou vapor como
agentes gaseificantes, sendo necessario delinear a composicédo e as propriedades

fisicas de ambos.

3.2.3.1. Ar Fluidizante Umido

O ar para o processo, além de servir como agente fluidizante (responsavel pelo
regime fluidodindmico de leito fluidizado circulante observado) apresenta-se como
agente gaseificante, podendo este ser seco ou Umido.

Sendo assim, € necessario determinar sua umidade e inclui-la no
equacionamento, pois a agua reagira no interior do gaseificador de modo ja descrito
no Item (3.2.2). A variavel responsavel por esta contabilizagdo é a fm_H20O_ar, que
representa a fracdo massica de agua no ar alimentado (umidade absoluta).

Assim como a umidade, outras caracteristicas, tais como composi¢cao quimica
e propriedades fisicas, devem ser levadas em conta. A exemplo disso, tem-se a
aproximacdo em considerar, junto com a agua, apenas 0s elementos oxigénio e
nitrogénio como constituintes do ar. Estes tém suas fracdes massicas representadas
pelas variaveis fm_02_ar e fm_N2_ar, com valores de 23% e 76%, respectivamente.

Ainda em relagdo ao ar fluidizante Umido inclui-se na rotina computacional
dados fisicos como temperatura e pressao, representados pelas variaveis T_ar e
P_ar, respectivamente, que servirdo como dados de entrada para funcdes especificas
da plataforma EES® e retornardo propriedades fisicas de um banco de dados do
préprio software. Estas propriedades sdo densidade e massa molecular, alocados nas

variaveis rho_ar e Mw_ar, respectivamente.

3.2.3.2. Vapor de Agua Adicionado ao Processo

Como descrito anteriormente, a rotina computacional desenvolvida aceita
simular condi¢des de gaseificacdo tendo ar e/ou vapor como agentes gaseificantes.
Sendo assim, como para o ar fluidizante amido, também é necessario incluir dados
fisicos do vapor quando este € adicionado a reagdo. Estes dados sao temperatura e
pressdo, representados pelas variaveis T_vapor e P_vapor, respectivamente, e
servirdo para as mesmas func¢des de densidade e massa molecular do ar fluidizante,

s6 que para o vapor.
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3.2.4. Célculo das Descargas de Combustivel e dos Agentes Gaseificantes
para Determinar as Relagc6es Ar/Combustivel

Para encontrar os coeficientes estequiomeétricos da reacéo entre o combustivel,
ar e outro agente gaseificante (vapor de agua), foi necessario inicialmente estabelecer
uma equagao genérica que representasse os reagentes (combustivel, ar e vapor) e
0s produtos: CO2, H20, N2z, SO2. Nesta etapa utilizou-se a reagdo de combustéo

completa para a determinacao da quantidade de ar estequiométrico para a reacao.

(C+H+0+N+S)+x(0,+3,76N,) + y(H,0) - aC0O, + bH,0 + cN, + dSO,
Equacéo (24)

A representacao “CHONS” é usual para combustiveis e os numeros de mol
para o ar (apenas oxigénio e nitrogénio) sdo dados pelo balango molar entre as
quantidades relativas destes elementos na natureza. Vale lembrar ainda que o termo
referente a agua representa trés fontes distintas, oriundas do ar (umidade absoluta),
combustivel (umidade permeada nos intersticios da biomassa) e do vapor adicionado
como agente gaseificante. Logo a composicao total da por¢cdo de dgua presente na
Equacao (24):

y(H,0) = H20_ar + H20_comb + H20_vapor Equacéo (25)

3.2.4.1. Determinacdo dos Moles de Cada Elemento por Quilo de

Combustivel

Para a determinacdo destas quantidades € necessario encontrar 0s
coeficientes a, b, c, d, e, x e y utilizados na Equacéo (24).

Considerando-se inicialmente o elemento carbono, para 1 kg de combustivel
sabe-se que o numero de mols de carbono (n_C_1kgfuel) é a fracdo massica de
carbono no combustivel determinada por andlise elementar (fm_C), dividida pela
massa molecular do carbono (Mw_C). Sendo assim, pela analise da Equacéo (24)
tem-se que o Unico produto composto por carbono é o COz2, sendo assim possivel, por
balanco molar de elementos, determinar que o coeficiente “a” € igual ao numero de

mols de carbono em 1 kg de combustivel:

n_C_lkgfuel = fm C/Mw_C =a Equacéo (26)
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Para o hidrogénio segue-se 0 mesmo raciocinio utilizado na determinacao
acima para o carbono: o numero de mols de hidrogénio presente em 1 kg de
combustivel (n_H_1kgfuel) é a fracdo massica de hidrogénio no combustivel
determinada por andlise elementar (fm_H), dividida pela massa molecular do
hidrogénio (Mw_H). Da mesma forma, pela analise da Equacao (24) tem-se agora que
0 Unico produto composto por hidrogénio é o proprio vapor resultante, com 0s
reagentes que cedem hidrogénio sendo o préprio combustivel e a agua oriunda dos
termos descritos na Equacao (25). Resolvendo o coeficiente “b” para o hidrogénio,
tem-se a seguinte equagao:

fm_H20 Rm_vapor_fuel

Mw_H20 + Mw_H?20
fm_H20_ar * (x * 4,76 x Mw_ar)

+ Mw_H20 )/2

b= m_H_lkgfuel + 2 * (

Equacéo (27)

De forma similar, agora para o oxigénio, o nimero de mols de oxigénio presente
em 1 kg de combustivel (n_O_1kgfuel) corresponde a fragdo méassica de oxigénio no
combustivel determinada por analise elementar (fm_0O), dividida pela massa molecular
do oxigénio (Mw_O). Novamente, pela analise da Equacao (24) optou-se agora pela
determinacao do coeficiente “x” devido ao fato da maioria dos produtos apresentarem
oxigénio na sua composicao, além do préprio combustivel. Resolvendo o coeficiente

[{8nL)

X" para o oxigénio, tem-se a seguinte equagao:
fm_H20 Rm_vapor_fuel
Mw_H20 Mw_H20

N fm_H20_ar * (x * 4,76 * Mw_ar)
Mw_H20

x=(2*a)+b+2+xd)— (n_0_1kgfuel + (

)))/2

Equacéo (28)

onde a, e b sdo os coeficientes determinados pelas Equacgbes (26) e (27),
respectivamente. O coeficiente d é determinado mais adiante.

Para o nitrogénio, o nimero de mols presente em 1 kg de combustivel
(n_N_1kgfuel) é a fracdo massica de nitrogénio no combustivel determinada por
analise elementar (fm_N), dividida pela massa molecular do nitrogénio (Mw_N).

Novamente, pela andlise da Equacdo (24), optou-se agora pela determinagdo do
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coeficiente e, devido ao fato do elemento nitrogénio estar presente no gas de
exaustdo, no combustivel e no ar de alimentacéo. Resolvendo o coeficiente e para o

nitrogénio, tem-se a seguinte equacao:
e =(n_N_1lkgfuel +2 3,76 * x)/2 Equacéo (29)

onde x é o coeficiente determinado na Equacéao (28).

Finalmente, para o enxofre, o nimero de mols deste elemento presente em 1
kg de combustivel (n_S_ 1kgfuel) corresponde a fracdo massica de enxofre no
combustivel também determinada por andlise elementar (fm_S), dividida pela massa
molecular do enxofre (Mw_S). Com base na literatura, foi assumido que o enxofre é
convertido em apenas sulfeto de hidrogénio (H2S), que é acompanhado pelo

coeficiente d. Logo, sua determinacdo se resume a:
d =n_S_lkgfuel Equacéo (30)

3.2.4.2. A Relacéo Estequiométrica Ar/Combustivel

Com o calculo de todos os coeficientes da reacao de combustdo completa do
combustivel, descrita no Item (3.2.4.1.), foi determinada a relacdo estequiométrica
ar/combustivel. Esta variavel descrita na rotina computacional como R_est € calculada

como segue:
R_est = 4,76 x x x Mw_ar /m_1kgfuel Equacéo (31)

onde: x é o coeficiente determinado pela Equacéao (28), Mw_ar é a massa molar do ar
e m_1kgfuel é a varidvel para a massa de 1 kg de combustivel. Lembra-se ainda que
esta relacdo estequiométrica de ar/combustivel é dada em quilogramas de ar

estequiométrico por quilograma de combustivel (kg_ar_est/kg_fuel).

3.2.4.3. Relacao Real Ar/Combustivel

Devido ao fato do fendmeno da gaseificacdo se distinguir da combustéo direta
justamente na quantidade de ar disponivel para queima, faz-se entdo necessario
introduzir nos célculos uma variavel que represente, de fato, a quantidade real de ar
disponivel para oxidar o combustivel, dada também em quilogramas de ar por

quilogramas de combustivel:

37



R_real = xi * R_est Equacéo (32)

onde R_est e xi sdo relacdo estequiométrica ar/combustivel e razdo de equivaléncia,
respectivamente. A razdo de equivaléncia, por sua vez, é justamente a razao entre a
relacdo real e estequiométrica de ar/combustivel, sendo possivel defini-la no inicio da
rotina computacional com um valor ou intervalo especifico, afim de se estudar o

comportamento do fendmeno da gaseificacdo quando varia-se a disponibilidade de ar.

3.2.4.4. Descarga de Ar Fluidizante Umido (m_ar), Combustivel

(m_fuel) e Vapor Alimentado (m_vapor)

O ar fluidizante imido que entra continuamente no reator, que confere ao leito
de combustivel a fluidodindmica caracteristica de leito fluidizado circulante, foi
contabilizado na rotina computacional conforme a expresséo que determina a vazao

massica de ar fluidizante Umido:

m_ar = (3,14 xd_in"2/4 « Uf * (Rho_mist_arvap)) — (Rm_vapor_fuel * m_fuel)
Equacéo (33)

onde d_in € o didmetro interno do riser [m], Uf € a velocidade superficial do(s)
agente(s) gaseificante(s) no reator [m/s], Rho_mist_arvap é a densidade da mistura
ar/vapor [kg/m3], Rm_vapor_fuel é a relacdo massica vapor/combustivel considerada
como parte do agente gaseificante e, m_fuel € a raz&o entre a massa de ar (m_ar) e
a relacdo real ar/combustivel.

A densidade da mistura ar/vapor € determinada pela Equacéo (34):

Rho_mist_arvap
= rho_ar x Mw_ar * (m_ar/m_mist_arvap) + rho_vapor * Mw_H20
* (m_vapor /m_mist_arvap)

Equacéo (34)

onde rho_ar e rho_vapor sdo as densidades do ar e do vapor, respectivamente
retornadas a partir de uma funcéo do proprio software, ja citada no Item 3.3.3.1. Mw_ar
€ a massa molecular do ar, m_ar € a vazao massica de ar descrita pela Equacao (33),

m_mist_arvap é a soma entra a massa de ar e massa de vapor, Mw_H20 é a massa
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molecular da 4gua, e m_vapor é a vazao massica de vapor alimentado como agente

gaseificante:
m_vapor = Rm_vapor_fuel * m_fuel Equacéao (35)

3.2.5. Calculo das Quantidades Molares dos Reagentes da Reacéo

Quimica Global

Com as relacdes conhecidas entre ar, vapor e combustivel alimentados, pode-
se estabelecer um célculo para quantidades especificas de cada elemento que
participara da reacao de gaseificacdo, dadas as condi¢des ja fixadas no inicio da rotina

computacional desenvolvida neste trabalho.

3.2.5.1. Combustivel e Seus Constituintes

Devido ao fato de ser considerado no combustivel apenas os elementos
principais e majoritarios (carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e enxofre), é

estabelecida a vazdo molar do composto genérico “CHONS”:

n_CHONS = n_C_fuel + n_H_fuel +n_0_fuel + n_N_fuel +n_S_fuel
Equacéo (36)

onde cada um dos termos constituintes da expressao ja foram determinados
anteriormente.

Agora, para a determinacao da vazao molar de combustivel representado pelos
compostos constituintes do grupo “CHONS” (n_fuel) em [kgmol/s], foi considerada a

seguinte relagao:

n_fuel = m_fuel *xn_CHONS/(n_C_fuel * Mw_C + n_H_fuel * Mw_H + n_O_fuel
* Mw_0O + n_N_fuel x Mw_N + n_S_fuel x Mw_S)
Equacéo (37)

Igualmente, para cada elemento constituinte do combustivel, foi determinada a

vazéo molar em [kgmol/s], mediante as equacdes:

n_C_fuel = m_fuel x fm_C/Mw_C Equacéo (38)

n_H_fuel = m_fuel x fm_H/Mw_H Equacao (39)
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n_O_fuel = m_fuel * fm_0/Mw_0O Equacéo (40)
n_N_fuel = m_fuel x fm_N/Mw_N Equacao (41)

n_S_fuel = m_fuel x fm_S/Mw_S Equacao (42)

3.2.5.2. Ar Fluidizante

A vazao molar do ar fluidizante inserida na rea¢do em [kgmol/s] é determinada

de forma analoga ao combustivel:
n_ar = m_ar/Mw_ar Equacéo (43)

onde m_ar foi definida pela Equacédo (33) e Mw_ar é a massa molecular do ar.
Devido ao fato de seus dois Unicos constituintes considerados (oxigénio e
nitrogénio) estarem também presentes no combustivel, fez-se necessario introduzir

variaveis especificas para cada um deles, quando estes originam-se do ar:
n_O_ar =n_ar * (2/4,76) Equacéao (44)
n_N_ar =n_ar * (7,52/4,76) Equacao (45)

onde n_ar é definido pela Equacéo (43). As fracdes multiplicadas nestas expressdes

correspondem as proporcdes especificas de cada componente no ar.

3.2.5.3. Vapor de Agua

Assim como para o ar, que possui elementos comuns aos elementos advindos
do combustivel, o vapor de agua, além de possuir elementos iguais ao ar e
combustivel, possui também diversas origens: umidade do combustivel, umidade do

ar e agente gaseificante. Portanto a vazdo molar de vapor de agua é:
n_H20_fed = n_H20_fuel + n_H20_ar + n_H20_vapor Equacéo (46)

onde n_H20 fuel, n_H20_ar e n_H20_vapor sdo as vazdes molares de vapor em
[kgmol/s] advindas do combustivel, ar e vapor como agente gaseificante,
respectivamente.

Para a diferenciacéo da vaz&do molar em relagao aos elementos, criaram-se as
variaveis n_O_H20fuel e n_H_H20fuel para as vazbes molares de oxigénio e

hidrogénio, respectivamente, relacionadas a umidade de combustivel; n_O_H2Oar e
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n_H H2O0ar para as vazfes molares de oxigénio e hidrogénio, respectivamente,
relacionadas a umidade absoluta do ar; n_O_H2Ovapor e n_H_H2Ovapor para as
vazdes molares de oxigénio e hidrogénio, respectivamente, relacionadas ao vapor de

agua adicionado como agente gaseificante.

3.2.6. Balancgo dos Atomos

Nesta etapa da rotina foi estabelecido os critérios de participacdo de cada
elemento nos compostos observados, tanto na forma de reagentes, como na forma
de produtos (CH4, H20, CO, COz2, Hz, N2 e H2S). Sendo assim, para o carbono por
exemplo, tem-se que a vazdo molar total de carbono € a soma das vaz6es molares
dos elementos que possuem carbono em suas composi¢cdes, dadas as devidas

propor¢cdes estequiométricas:
n_CH4+n_CO +n_C02 = n_C_fuel Equacéo (47)

onde n_CH4, n_CO e n_CO2 sédo as vazbes molares do metano, monoxido e didxido
de carbono, respectivamente. Lembra-se ainda que esta condicdo s6 pode ser
assumida devido ao fato do carbono ser considerado como oriundo apenas do
combustivel, motivo pelo qual a variavel n_C_fuel permanece isolada no lado direito
da Equacao (47).

J4, para o hidrogénio, a mesma estratégia € utilizada, porém com a ressalva de
que as fontes do hidrogénio sdo compostas pelo combustivel, vapor adicionado como
agente gaseificante, vapor oriundo da umidade do combustivel e vapor oriundo da

umidade absoluta do ar. Assim:

4xn CH4+2+«n_H20+2+*n_H2+2+«n_H2S = (n_H_fuel + 2+*n_H20_fed)
Equacéo (48)

Pela analise da Equacao (48), é evidente que o hidrogénio participa do
combustivel, dos vapores de diferentes origens e de alguns produtos como 0 metano,
vapor, hidrogénio gasoso e sulfeto de hidrogénio gasoso.

De forma anéloga, para o oxigénio, nitrogénio e enxofre, respectivamente:
n_H20 +n_CO +2*n_C02 = (n_O_fuel +n_O_ar +n_H20_fed) Equacéo (49)

2+*n_N2 = n_N_fuel + n_N_a Equacéo (50)
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n_H2S = n_S_fuel Equacéo (49)

3.2.7. Fungdes de Formagéao de Gibbs no Estado Padrao

A partir da Equacgao (19), para a determinacgdo da energia livre de Gibbs total
G, nota-se que, dentre outros dados, sdo necessarios os valores de energia livre de
A_u

Gibbs de formacéo padrao =, definida por:

AG® = AH® — TAS° Equacéo (50)

onde as variacdes na entalpia e entropia correspondem a subtracdo de produtos e
reagentes. E Importante ressaltar que esses dados de entalpia e entropia s&o
extraidos da biblioteca da prépria plataforma EES®, acessada na base de dados
“‘JANAF".

Sendo assim, para a determinacdo da variacdo da energia livre de Gibbs de

formacao padréao para o metano foi utilizada a seguinte equacao:

DELTAG|o_CH4 = h_CH4—h_Cs —2xh_H2 —T_sist * (s_.CH4 —5s_Cs —2%*s_H2)
Equacéo (51)

onde os valores de h_Cs e h_H2 (reagentes) sdo subtraidos do valor de h_CH4
(produto) para entalpias, assim como, os valores de s_Cs e s_H2 (reagentes) sao
subtraidos do valor de s_CH4 (produto) para entropias. T_sist é a variavel que aloca
o valor da temperatura do sistema em graus Kelvin, como mencionado no Iltem 3.2.1.

Agora, para os outros produtos (H20, CO, CO2 e H2S) é feito da mesma forma,
com excecao do hidrogénio e do nitrogénio, que por serem elementos possuem esse

valor nulo. Logo:

DELTAG|o_H20 = h_H20 — (0,5) * h_.02 — h_H2 — T_sist * (s_H20 — (0,5) * s_02 —
s_H2) Equacéo (52)

DELTAG|o_CO = h_CO — (0,5) * h_02 — h_Cs — T_sist * (s_CO — (0,5) *s_02 — s_Cs)
Equacéo (53)

DELTAG|o_CO2 = h_CO2 —h_02 — h_Cs — T_sist * (s_CO2 —s_02 —s_Cs)
Equacéo (54)
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DELTAG|o_H2S = h_H2S — h_H2 — h_S — T_sist * (s_H2S —s_H2 — s5_5)
Equacéo (55)

3.2.8. Equagdes de Minimizagao da Energia Livre de Gibbs

Na etapa da determinacdo para o menor valor da energia livre de Gibbs
(situacdo onde o sistema atinge o equilibrio), substituiu-se a Equacéo (19) na (21) e
aplicou-se o artificio da fungcé@o Lagrangiana (L), igualando sua derivada a zero para
obtencao do valor minimo.

Esse artificio de combinacéo de equacdes resultou na equacao de minimizagao
da energia livre de Gibbs para cada um dos compostos resultantes da reacdo. Para o

metano:

0 = DELTAG|o_CH4/(R# * T_sist) + In(n_.CH4/n_t) + lambda_C /(R# * T_sist) + 4
* lambda_H /(R# * T_sist)
Equacéo (56)

onde lambda_i representa o coeficiente da funcdo Lagrangiana para o i€simo
elemento.

Igualmente, para os demais produtos: vapor de agua, monéxido de carbono,
diéxido de carbono, hidrogénio, nitrogénio e sulfeto de hidrogénio, tem-se,

respectivamente:

o
I

DELTAG|o_CH4/(R# = T_sist) + In(n_CH4/n_t) + lambda_C /(R# = T_sist) + 4
* lambda_H /(R# * T_sist)
Equacéo (56)

0 = DELTAG|o_H20/(R# * T_sist) + In(n_H20/n_t) + 2 * lambda_H /(R# * T _sist)
+ lambda_O /(R# = T _sist)
Equacéo (57)

0 = DELTAG|o_CO/(R# * T_sist) + In(n_CO/n_t) + lambda_C /(R# * T_sist)
+ lambda_O /(R# * T _sist)
Equacéo (58)
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0 = DELTAG|o_CO2/(R# x T_sist) + In(n_CO2/n_t) + lambda_C /(R# * T _sist) + 2
* lambda_O /(R# * T _sist)
Equacéo (59)

o
Il

In(n_H2/n_t) + 2 x lambda_H /(R# * T _sist) Equacéo (60)
0 = In(n_N2/n_t) + 2 * lambda_N /(R# * T_sist) Equacéao (61)

0 = DELTAG|o_H2S/(R# * T_sist) + In(n_H2S/n_t) + 2 * lambda_H /(R# * T_sist)
+ lambda_S /(R# * T_sist)
Equacéo (62)

Na analise das Equacbes (60) e (61) percebe-se a auséncia dos termos
responsaveis pela energia livre de Gibbs de formacdo padrdo. Como explicitado
anteriormente, isso ocorre devido ao fato de ambos produtos (hidrogénio e nitrogénio)

serem elementos e possuirem valores nulos para essa propriedade.

3.2.9. Determinacdo da Composicao do Gas Energético

Finalmente, essa etapa da rotina computacional apenas contabiliza as fracdes
molares de cada produto que contribuem juntas para a formacédo do gas energético
resultante do processo. A fracdo de cada composto é determinada pela equacao
genérica para a determinacao da fracdo molar do iésimo composto no total de gas

resultante da seguinte forma:
y_i=n_li/n_tx*100 Equacéo (63)

onde n_t é a soma das fracBes molares de todos 0os componentes: metano, monoxido

e diéxido de carbono, hidrogénio, nitrogénio, vapor de agua e sulfeto de hidrogénio.

3.3. Minimizacdo da Energia Livre de Gibbs para o Equilibrio N&o-
Estequiométrico e os Multiplicadores de Lagrange: Modelo de Equilibrio
Modificado

Diferentemente do Item 3.2, que descreve a rotina computacional para o
equilibrio puro, neste item sdo explicadas as alteracdes feitas na rotina computacional

de acordo com o trabalho de Li et al. (2004), que propdem relacdes descrevendo
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algumas ineficiéncias proprias do processo de gaseificacdo em leito fluidizado
circulante.

Devido ao fato destas alteracdes se fazerem necessarias em apenas alguns
passos da rotina computacional, as demais expressfées que continuam sem mudancas
nao seréo descritas novamente.

A principal consideracdo estabelecida por Li et al. (2004) é a eficiéncia na
conversdo do carbono contido no combustivel, visto que, geralmente, parte do
carbono do combustivel permanece no residuo sélido e ndo é convertido a gas
produto. Neste trabalho, o residuo é chamado de carbono sdélido.

Li et al. (2004) realizaram balancos de massa e energia a partir dos modelos
estudados, iniciando-se pelo nitrogénio pelo fato deste ser o elemento mais abundante
no processo, além da facilidade na determinacdo de suas quantidades a partir de
métodos experimentais analiticos e por ser extremamente independente dos outros
elementos. Sendo assim, a conversdo de carbono é definida como a fracdo deste
elemento na alimentacdo que € convertida em produtos gasosos, e determinada a
partir da composi¢cado dos compostos alimentados e produzidos.

A partir de diversos experimentos em planta piloto com reator de leito fluidizado
circulante, Li et al. (2004) estabeleceram que a razao de equivaléncia € o fator de
influéncia primario na converséo de carbono, sendo esta expressa por uma correlacao

empirica para a conversao de carbono para a fase gasosa:
C =025 + 0,75[1 — exp(—xi/0,23)] Equacéo (64)

onde xi € a razao de equivaléncia. Lembra-se também que esta correlagcéo € valida
para uma faixa especifica na razdo de equivaléncia entre 0,22 e 0,54.

No mesmo trabalho, Li et al. (2004) estabeleceram ainda que a fracdo de
metano entrando na fase gasosa existe também como metano produzido durante o
estagio de pirdlise, deixando o sistema sem alcancar o equilibrio. Calculos de balanco
de massa para os testes pilotos de seu trabalho sugeriram que a fracdo de carbono
convertida em metano durante a pirdlise pode ser dada pela seguinte correlacao:

C =011 (1 — xi) Equacéo (65)

onde xi é a razédo de equivaléncia. Na Figura (9) ilustra-se o esquema representativo

do modelo de equilibrio modificado:
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Figura 9 - Diagrama esquematico do modelo de equilibrio modificado
Fonte: Li et al. (2004)

A partir da Figura (9) fica evidente que em termos do carbono disponivel na
alimentacdo, trés vias podem ser seguidas até a saida do gaseificador:
disponibilizacdo do carbono sélido para entrar nas reacdes de equilibrio, conversao
em metano durante a pirdlise deixando o sistema sem entrar em equilibrio e carbono
nao convertido que ficard em formato de cinzas. Entende-se aqui como carbono que
entra em equilibrio aquele que participa do equacionamento para minimizacao da
energia de Gibbs. A quantidade de carbono que vai para o estado gasoso é dada

subtraindo-se a Equacéo (65) da Equacao (64):
C ={0,25 + 0,75[1 — exp(—xi/0,23)]} — 0,11 * (1 — xi) Equacao (66)

A seguir sdo descritas as modificagfes feitas na rotina computacional, afim de

se alcancar os intentos de predi¢do de conversao enunciados por Li et al. (2004).
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3.3.1. Célculo dos Atomos Participantes nos Reagentes da Reacg&o
Quimica Global

O modelo de equilibrio modificado prevé alteracbes nas quantidades de
carbono (devido as ndo conversdes) e hidrogénio (consumido para a formacéo de

metano durante a pirélise).

3.3.1.1. Combustivel e Seus Constituintes

No que diz respeito ao carbono, a Equacao (39) ja ndo é mais valida, sendo
entdo substituida por duas outras equacdes representadas pelas incognitas
n_C_fuel _gas e n_Cs que descrevem a vazado molar de carbono que estara disponivel
para as reacdes de equilibrio e a quantidade molar de carbono que fica no residuo
sélido, respectivamente. Portanto a vazdo molar de carbono disponivel para as

equacdes de equilibrio,

n_C_fuel_gas = {[0,25+ 0,75 * (1 — exp(—xi/0,23))] — [0,11 * (1 — xi)]} * m_fuel *
fm.C/Mw_CC
Equacéo (67)

Pela analise da Equacao (67), nota-se que esta resume-se a Equacao (39),
multiplicada pela eficiéncia descrita na Equacéao (66).

n_Cs = {1—-1[(0,25+ 0,75 * (1 — exp(—xi/0,23))] — (0,11 * (1 — xi))]} * m_fuel *
fm_C/Mw_C Equacéo (68)

A Equacéo (68) é idéntica a Equacédo (67), diferindo apenas na subtracéo da
eficiéncia na unidade, mostrando que a vazao molar de carbono que permanece no
estado solido é todo o carbono que ndo entra no estado gasoso; seja ele como metano
ou outros compostos das reac¢des de equilibrio.

J4, no que diz respeito ao hidrogénio, a Equacao (40) deve ser substituida pela
eficiéncia proposta por Li et al. (2004) para o hidrogénio, considerando que parte deste
elemento oriundo do combustivel combina-se ao carbono durante a etapa de pirolise

para a formacdo de metano:

H=1-(4*011*(1—xi)*a/b) Equacao (69)
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onde Xxi € a razdo de equivaléncia e a e b sdo os coeficientes da reacédo quimica global
determinados anteriormente para o carbono e hidrogénio, respectivamente, ja que o
metano € composto de carbono e hidrogénio. Sendo assim, a equacao que descreve

a vazao molar de hidrogénio, a ser disponibilizada para o equilibrio, fica na forma:

n_H_fuel = (1 - (4*0,11* (1 —xi)*a/b)))* m_fuel x fm_H/Mw_H
Equacéo (70)

3.3.2. Balancgo de Atomos

Outra modificacdo necessaria nas etapas da rotina computacional foi o ajuste
dos calculos informando, para o elemento carbono, os compostos produzidos por
equilibrio quimico no gas, envolvendo a vazdo molar n_C_fuel_gas e a vazdo molar

de metano n_CH4_so obtida na pirdlise:
n_CH4+n_CO +n_C02 = n_C_fuel_gas Equacéo (71)
n_CH4_so = ((0,11 * (1 — xi)) * m_fuel x fm_C/Mw_C) Equacéo (72)

Agora, quanto ao balanco global das espécies gasosas, tem-se dois totais: a
soma das vazGes molares dos gases oriundos das reacdes de equilibrio e a soma
geral que inclui a soma das vazdes molares dos gases oriundos das reacdes de

equilibrio, mais o metano produzido durante a etapa de pirélise. Portanto,

nt =nCH4+n_CO+nH2+nCO2+n_H20 +n_N2+n_H2S
Equacéo (73)

n_t_geral= n_ CH4+n_CO +n_H2+n_CO02+n_H20 +n_N2+n_H2S +n_CH4_so
Equacéo (74)

A Equacéo (74) é idéntica a Equacéao (73), diferindo apenas no acréscimo do
altimo termo do lado direito, pois contabiliza-se também o metano formado na etapa

de pirdlise.
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3.3.3. Composicado do Gas Total Resultante

Devido ao fato do metano ser produzido em duas vias diferentes no interior do
gaseificador, faz-se necessario, para a analise do gas energético, agrupar as duas

vazbes molares em uma unica variavel que contabilize esse total. Assim:
y_CH4_geral = (n_.CH4 + n_CH4_so)/n_t_geral * 100 Equacéao (75)
onde n_t_geral é descrito na Equacéo 74.

3.4. Descricao das Condi¢cdes de Simulacéao

Para a construcéo de todo o equacionamento da rotina computacional, algumas
consideracdes e hipdteses precisaram ser assumidas, afim de que fossem
simplificados alguns fenémenos, facilitando as analises e possibilitando a construcéo
do modelo.

Em relacdo ao combustivel, para as simulacdes o tipo de biomassa utilizado foi

0 sawdust (serragem) com a seguinte composicao elementar em base seca:

Tabela 3 - Composicdo do combustivel obtida através de analise elementar em base

seca
Elemento Fracdo Massica em Base Seca
Carbono 0,489
Hidrogénio 0,058
Oxigénio 0,433
Nitrogénio 0,003
Enxofre 0,001

por motivos jA descritos anteriormente, ndo é usual considerar em reatores de
gaseificacdo que o combustivel entre totalmente isento de agua na forma de umidade
impregnada nos intersticios de suas estruturas. Sendo assim, para essa mesma
amostra de combustivel foi determinada também por métodos analiticos a umidade,
com valor determinado em 15%. Este valor é referente a umidade absoluta, ou seja,
a fracdo méssica de 4gua impregnada na estrutura do combustivel.

Como também j& citado, sabe-se que a agua pode ser oriunda do combustivel,
ar e agente gaseificante, sendo entdo necessario fixar um valor para a umidade
absoluta do ar fluidizante que entra na reacao. Este valor foi determinado como sendo

uma fragdo massica de agua no ar de 1%.
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Pelo fato do ar ser compressivel, sua densidade e outras propriedades séo
afetadas pela temperatura e pressao, sendo essas estabelecidas a 308 K e 1 bar (a
pressdo assumida como igual a pressao absoluta do sistema.

Ainda a respeito da agua envolvida no processo, 0 vapor que entra no sistema
na forma de agente gaseificante teve sua pressdo também igualada a pressdo do
sistema pelo mesmo motivo do ar fluidizante, e sua temperatura sendo fixada como a
temperatura de saturacdo para a dada pressao do sistema. Estes dados alimentam a
plataforma EES®, que utiliza como argumentos a propria pressdo do sistema.

Quanto as caracteristicas fisicas do gaseificador e parametros utilizados, para
o diametro interno do riser (d_in) utilizou-se o valor de 0,074 m, para a velocidade
superficial dos agentes gaseificantes no reator (Uf) utilizou-se o valor de 5,5 m/s, a
presséo absoluta de operacéo do sistema (P_sist) com o valor de 1 bar, a razdo de
equivaléncia (xi) variada de 0,22 a 0,54, a temperatura de reacéo (T_sist) de 1073 K
a 1273 K, além do teor de vapor adicionado no processo como agente gaseificante
(Rm_vapor_fuel) de 0 a 0,2.

Vale lembrar que foram apenas consideradas as reacfes de equilibrio
ocorrendo em uma Unica fase (gasosa), excluindo-se as rea¢des de equilibrio sélido-
gas, além da consideracdo que 0s compostos gasosos produzidos seriam apenas
metano, vapor de agua, monoxido e didéxido de carbono, sulfeto de hidrogénio,

nitrogénio e hidrogénio.

3.5. Tratamento dos Resultados

Uma vez elaborada a rotina computacional para a modelagem do processo de
gaseificacdo em leito fluidizado circulante, o (software) EES resolvera as equacoes
nao lineares descritas no Item (3.3.) através de técnicas de iteracao.

Como caracteristica do proprio (software) ao final da resolucéo das equacdes,
exibe-se uma tela com os valores das variaveis que se deseja encontrar, de modo que
€ possivel a reunido destes dados em uma planilha para geracao de graficos.

Serédo construidos os perfis da concentracao de equilibrio em funcdo da razédo
de equivaléncia, vapor adicionado ao processo e temperatura de reacdo, além de
perfis do poder calorifico superior em funcéo da razdo de equivaléncia, temperatura e
relacdo massica entre vapor e combustivel (vapor introduzido como agente

gaseificante).
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Exibidos os graficos do efeito da variagdo das condi¢cdes operacionais na
composicdo do ga&s energético, as informacdes sdo comparadas com dados
existentes em literatura e trabalhos prévios, independentemente se estes dados de
composicao foram obtidos através de andlises quimicas ou também via simulacao.

Devido o intuito de producdo de gas energético via gaseificacdo, serdo
analisados e representados graficamente aqui apenas 0s compostos resultantes que
sdo combustiveis, lembrando que essas fracdes volumétricas também serdo dadas
em base seca; excluindo-se o vapor € possivel visualizar de forma mais clara a
representacdo do gas energético em termos de compostos combustiveis ou potenciais
geradores de energia.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo sdo apresentados e analisados os resultados obtidos a partir
dos casos de gaseificagdo simulados, estabelecidos com base nas condigbes

descritas no item 3 do presente trabalho.
4.1. Resultados de Simulacédo para o Modelo de Equilibrio Puro

Utilizando a metodologia descrita no Item (3.3.) deste trabalho, foram realizadas
simulac¢des variando-se 0s parametros descritos nos Itens (3.3.5.) e (3.3.6.). Devido
que, dos compostos gasosos resultantes do processo, apenas 0 monoxido de
carbono, hidrogénio e metano sdo combustiveis, 0s resultados serdo apresentados
apenas para esses trés compostos em base seca por motivos expostos no Item
(3.3.6.).

4.1.1. Monoxido de Carbono (CO)
Neste item sdo apresentados os resultados de producdo de mondxido de
carbono, variando-se as condi¢Oes de operacao do sistema.
4.1.1.1. Variagcdo com a Razao de Equivaléncia, Temperatura e Teor
de Vapor Adicionado

A seguir no Gréfico (1) apresenta-se o grafico da porcentagem volumétrica de
CO no gas energético resultante para a temperatura de operacdo de 1073 K e
variando-se o teor de vapor adicionado (Rm_vapor_fuel) como agente gaseificante
emO0, 0,1e0,2:
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Grafico 1 - Porcentagem volumétrica de CO para 1073 K

A partir do Grafico (1) € possivel verificar a queda da porcentagem de CO com
0 aumento da razdo de equivaléncia xi, independentemente dos teores de vapor
adicionados como agente gaseificante (Rm_vapor_fuel): para os trés casos simulados
(Rv=0, Rv=0,1 e Rv=0,2) a porcentagem volumétrica de CO no gas energético
resultante seco diminuiu. Esse comportamento esta dentro do previsto, ja que
menores razdes de equivaléncia representam menores quantidades de ar disponivel
para oxidar o combustivel. Logo, com menos ar, mais monoéxido de carbono do
combustivel permanecera sem ser totalmente oxidado para COz:.

Os Gréficos (2) e (3) mostram a variacdo da concentracdo de CO nas
temperaturas de 1173 K e 1273 K, conservando-se as variacfes nos teores de vapor

e razao de equivaléncia.
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Grafico 2 - Porcentagem volumétrica de CO para 1173 K
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Grafico 3 - Porcentagem volumétrica de CO para 1273 K
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A partir da andlise dos Gréficos (1) a (3) tem-se que, apesar da variacdo do
acréscimo de temperatura nesta ordem, permanece o comportamento de reducédo da
porcentagem de CO no gas energético resultante em relacdo ao aumento da razao de
equivaléncia, independente do teor de vapor adicionado. Tem-se, porém, desta
mesma analise, que o acréscimo na temperatura favorece o aumento da porcentagem
volumétrica de CO no gas energético resultante para qualquer teor de vapor
adicionado.

Fixando-se, por exemplo, um teor de vapor adicionado como Rv=0 e uma razao
de equivaléncia em xi=0,22, a porcentagem volumétrica de CO no gas produto &

estimada nos valores apresentados na Tabela (4):

Tabela 4 - Variacdo da porcentagem volumétrica de CO no gas resultante [%] em
funcdo da temperatura [K]

Temperatura [K] Porcentagem volumétrica de CO no gas resultante [%)]
1073 30,38
1173 31,64
1273 32,63

Como esperado, 0 acréscimo da temperatura deve aumentar a porcentagem
volumétrica de CO no gas resultante. J4, os acréscimos da razdo de equivaléncia e
do teor de vapor adicionado como agente gaseificante, diminuem a esta porcentagem
de CO no gas resultante, pois mais vapor disponivel favorece o consumo de CO na
Reacao de Conversao (shift) descrita pela Equacéo (9) para gerar CO2 e Ha.

Para exemplificar este comportamento em relagéo ao teor do vapor adicionado,
segue na Tabela (5), um comparativo fixando-se a temperatura em T_sist=1073 K e a

razao de equivaléncia em xi=0,22:

Tabela 5 - Variacdo da porcentagem volumétrica de CO no gas resultante [%] em
fungéo do teor de vapor adicionado

Rm_vapor_ fuel Porcentagem volumétrica de CO no gas resultante [%]
0 30,38
0,1 27,35
0,2 24,86

Este mesmo perfil de decréscimo para o CO em simula¢6es de equilibrio puro

foi observado por Li et al. (2004), variando-se a temperatura no mesmo intervalo de
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0,22 a 0,54 para a razéo de equivaléncia, gerando um perfil de curva com concavidade
para cima (Grafico 4).
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Grafico 4 - Fracbes das espécies no gas resultante
Fonte: Li et al. (2004)

No Gréfico (4), air ratio € a razdo de equivaléncia xi, com a linha continua para

a temperatura de 1000 K e a linha tracejada para a temperatura de 1100 K.

4.1.2. Hidrogénio (H2)

Neste item sdo apresentados os resultados de producdo de hidrogénio,
variando-se as condi¢cfes de operacao do sistema.

4.1.2.1. Variacdo com a Razado de Equivaléncia, Temperatura e Teor
de Vapor Adicionado

A seguir apresenta-se no Gréfico (5) da porcentagem volumétrica de H2 no gas
energeético resultante para a temperatura de operacdo de 1073 K, variando-se o teor
de vapor adicionado (Rm_vapor_fuel) como agente gaseificante em 0, 0,1 e 0,2:
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Gréfico 5 - Porcentagem volumétrica de H; para 1073 K

A partir do Grafico (5) é possivel perceber a queda da porcentagem volumétrica
de H2 com o0 aumento da razéao de equivaléncia xi, independentemente dos teores de
vapor adicionado como agente gaseificante (Rm_vapor_fuel): para os trés casos
simulados (Rv=0, Rv=0,1 e Rv=0,2) esta porcentagem de Hz no gas energético
resultante seco diminuiu.

Estes resultados estdo de acordo com as caracteristicas das reacfes descritas
pelas Equacdes (9) e (10) (shift e reforma a vapor do metano). Assim, menores razdes
de equivaléncia representam menores quantidades de oxigénio disponivel para oxidar
0 combustivel. Logo, com mais ar, menos carbono do combustivel estaré presente na
forma de monoxido de carbono (CO) e metano (CHa4), que s&o os reagentes para as
reacoes de shift e reforma a vapor do metano, e que dariam origem ao hidrogénio.

Nos Graficos (6) e (7), apresenta-se 0 comportamento da concentracdo de
hidrogénio com temperaturas de 1173 K e 1273 K, conservando-se as variagdes nos

teores de vapor e razéo de equivaléncia.
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Grafico 6 - Porcentagem volumétrica de H, para 1173 K
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Grafico 7 - Porcentagem volumétrica de H, para 1273 K
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A partir da andlise dos Gréficos (5) a (7) tem-se que, apesar da variacdo do
acréscimo de temperatura nesta ordem, permanece o comportamento de reducédo da
porcentagem volumétrica de H2 no gas energético resultante em relacdo ao aumento
da razdo de equivaléncia, independente do teor de vapor adicionado. Porém, desta
mesma analise tem-se que 0 acréscimo na temperatura diminui a esta porcentagem
de Hz no gas energético resultante para qualquer teor de vapor adicionado.

A Tabela (6) mostra, por exemplo, a variacdo do teor de hidrogénio com teor

de vapor adicionado fixo de Rv=0 e uma razao de equivaléncia de xi=0,22.

Tabela 6 - Variagdo da porcentagem volumétrica de H2 no gés resultante [%] em
fungéo da temperatura [K]

Temperatura [K] Porcentagem volumétrica de H, no gas resultante [%)]
1073 29,86
1173 29,31
1273 28,79

Nota-se que o acréscimo da temperatura diminui a porcentagem volumétrica
de Hz no gés resultante, sendo a formacao de hidrogénio comandada pela reacéo de
shift (Equacédo 9). Devido que esta reacao € exotérmica, a formacao de hidrogénio &
desfavorecida pelo acréscimo da temperatura.

Tem-se ainda que o acréscimo do teor de vapor adicionado como agente
gaseificante aumenta a porcentagem volumétrica de Hz no géas resultante. Isto é
esperado, tendo em vista que mais vapor presente aumenta a disponibilidade de
atomos de hidrogénio no sistema reacional. Para exemplificar este comportamento
em relacéo ao teor do vapor adicionado, a Tabela (7) mostra um comparativo fixando-

se a temperatura em T_sist=1073 K e a raz&o de equivaléncia em xi=0,22:

Tabela 7 - Variagdo da Porcentagem Volumétrica de H2 no géas resultante [%] em
fungéo do teor de vapor adicionado

Rm_vapor fuel Porcentagem volumétrica de H, no gas resultante [%]
0 29,86
0,1 31,53
0,2 32,89

Este mesmo perfil de decréscimo para o H2 em simulagfes de equilibrio puro

foi observado por Li et al. (2004), variando-se a temperatura e usando 0 mesmo
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intervalo de 0,22 a 0,54 para a razdo de equivaléncia. O perfil apresentado pelos
pesquisadores é ilustrado no Gréfico (4).

4.1.3. Metano (CHa)

Aqui sdo apresentados os resultados de producao de metano da mesma forma
que j& foram descritos os resultados para o monoxido de carbono e o hidrogénio,

variando-se as condi¢fes de operagao do sistema.

4.1.3.1. Variacdo com a Razao de Equivaléncia, Temperatura e Teor
de Vapor Adicionado

O Grafico (8) apresenta a porcentagem de CH4 no gas energético resultante
para a temperatura de operacéo de 1073 K, variando-se o teor de vapor adicionado
(Rm_vapor_fuel) como agente gaseificante nos valores de 0, 0,1 e 0,2:
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Grafico 8 - Porcentagem volumétrica de CH4 para 1073 K

A partir do Grafico (8) é possivel perceber a queda da porcentagem volumétrica
de CH4 com o aumento da raz&do de equivaléncia xi, independentemente dos teores

de vapor adicionado como agente gaseificante (Rm_vapor_fuel). Para os trés casos
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simulados (Rv=0, Rv=0,1 e Rv=0,2) esta porcentagem de CHs no gas energético
resultante seco decresceu.

Esse comportamento era o previsto, ja que menores razdes de equivaléncia
representam menores quantidades de ar disponivel para oxidar o combustivel. Logo,

com menos ar, menos carbono do combustivel na forma de metano (CH4) sera
oxidado.

Os Graficos (9) e (10) ilustram a variacdo da porcentagem de metano nas
temperaturas de 1173 K e 1273 K, respectivamente, conservando-se as varia¢cdes nos
teores de vapor e razéo de equivaléncia.
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Grafico 9 - Porcentagem volumétrica de CH4 para 1173 K
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Grafico 10 - Porcentagem volumétrica de CH4 para 1273 K

A partir da analise dos Graficos (8) a (10), tem-se que, apesar da variacao do
acréscimo de temperatura nesta ordem, mantém-se o comportamento de reducao da
porcentagem volumétrica de CHa no gas energético resultante em relacdo ao aumento
da razdo de equivaléncia, independente do teor de vapor adicionado. Porém, desta
mesma analise tem-se que o0 acréscimo na temperatura diminui esta porcentagem de
CHa no gas energético resultante para qualquer teor de vapor adicionado.

A Tabela (8) mostra um exemplo da variacdo de metano com a temperatura,

no teor de vapor adicionado de Rv=0 e uma razéo de equivaléncia de xi=0,22.

Tabela 8 - Variacdo da porcentagem volumétrica de CH4 no gas resultante [%] em
funcdo da temperatura [K]

Temperatura [K] Porcentagem volumétrica de CH4 no gas resultante [%]
1073 0,0647
1173 0,006277
1273 0,000876

Percebe-se que o0 acréscimo da temperatura diminui a porcentagem

volumétrica de CHa4 no gas resultante, devido ao fato de que a Unica reacao formadora
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de metano (Equacéo 8) € exotérmica, sendo, portanto, prejudicada pelo aumento da
temperatura.

Por outro lado, o acréscimo do teor de vapor adicionado como agente
gaseificante diminui esta porcentagem de CH4 no gés resultante. Isto € explicado pelo
fato de que mais vapor disponivel favorece o consumo de CH4 na Reacédo de Reforma
descrita pela Equacao (10) para gerar Ha.

Para exemplificar este comportamento em relacéo ao teor do vapor adicionado,
a Tabela (9) mostra um comparativo fixando-se a temperatura em T_sist=1073 K e a

razdo de equivaléncia em xi=0,22:

Tabela 9 - Variacdo da porcentagem volumétrica de CH4 no gas resultante [%] em
fungéo do teor de vapor adicionado

Rm_vapor_fuel Porcentagem volumétrica de CH4 no gas resultante [%]
0 0,0647
0,1 0,04265
0,2 0,03036

Este mesmo perfil de decréscimo para o CH4 em simulagfes de equilibrio puro
foi observado por Li et al. (2004,) variando-se a temperatura e usando o mesmo
intervalo de 0,22 a 0,54 para a razao de equivaléncia. O perfil da curva obtido pelos

pesquisadores é mostrado no Gréfico (4).

4.2. Resultados de Simulacao para o Modelo de Equilibrio Modificado

Utilizando a metodologia descrita no Item (3.4.) deste trabalho, foram realizadas
simulac¢des variando-se 0s parametros descritos nos ltens (3.4.1.) a (3.4.3.). Devido
gue apenas o monodxido de carbono, o hidrogénio e o metano sdo compostos
combustiveis, assim como no Item (4.3.), os resultados sdo apresentados somente
para esses trés compostos em base seca.

Faz-se necessario ressaltar que, devido a presenca de estabilidade na
resolucdo numeérica, a unica diferenciacdo entre as simulac¢des dos equilibrios puro e
modificado ficou nos limites inferiores dos intervalos de temperatura de 1073 K e 1075
K. Como a variagcdo é de apenas em dois pontos na unidade Kelvin, as simulacdes

ainda foram consideradas validas.
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4.2.1. Mono6xido de Carbono (CO)

Neste item sdo apresentados os resultados de producdo de monodxido de
carbono variando-se as condicfes de operacdo do sistema. Lembrando que, para

esse composto, considera-se apenas sua formacao nas reacdes de equilibrio.

4.2.1.1. Variagdo com a Razé&o de Equivaléncia, Temperatura e Teor
de Vapor Adicionado

O Gréfico (11) apresenta a porcentagem de CO no gas energético resultante
para a temperatura de operacéo de 1075 K e variando-se o teor de vapor adicionado

(Rm_vapor_fuel) como agente gaseificante em 0, 0,1 e 0,2:
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Grafico 11 - Porcentagem volumétrica de CO para 1075 K

Assim como no caso de equilibrio puro, percebe-se a queda da porcentagem
volumétrica de CO com o aumento da razdo de equivaléncia xi, independentemente
dos teores de vapor adicionado como agente gaseificante (Rm_vapor_fuel). Para os
trés casos simulados (Rv=0, Rv=0,1 e Rv=0,2) esta porcentagem de CO no gas

energético resultante seco decresceu.
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Comparando-se o Grafico (11) com o Gréfico (1) tem-se que para o modelo de
equilibrio modificado a porcentagem volumétrica de CO no gas energético resultante
decresceu consideravelmente em relacdo ao modelo de equilibrio puro. Esse
comportamento, também era esperado, devido ao fato de que agora o carbono do
combustivel é distribuido em trés parcelas: sélido na forma de cinzas, metano formado
durante a pirélise e compostos gasosos com carbono advindos das reacfes de
equilibrio.

Os Graficos (12) e (13) apresentam a variagcdo de monoxido de carbono nas
temperaturas de 1173 K e 1273 K, conservando-se as variacdes nos teores de vapor
e razao de equivaléncia.
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Grafico 12 - Porcentagem volumétrica de CO para 1173 K
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Grafico 13 - Porcentagem volumétrica de CO para 1273 K

Nota-se que o comportamento € similar ao caso de equilibrio puro, porém com
valores menores na porcentagem de monéxido de carbono produzido, como previsto.
O resultado é explicado pelas caracteristicas da reacdo de Boudouard (Equacéo 6) e
a reacdo Gas d’Agua (Equagdo 7). Como ambas sdo reagbes endotérmicas, estas
sdo influenciadas positivamente pela elevacdo de temperatura, favorecendo o
surgimento de CO.

Li et al. (2004) obtiveram um perfil de CO similar, variando-se a temperatura e
no mesmo intervalo e usando de 0,22 a 0,54 como razao de equivaléncia. O Gréfico
(14) ilustra este e outros perfis obtidos pelos pesquisadores na situacao de equilibrio

puro modificado em gaseificador de leito fluidizado circulante.
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Grafico 14 — Porcentagens volumétricas das espécies no gas resultante para
modelo de equilibrio modificado
Fonte: Li et al. (2004)

Este mesmo perfil de decréscimo para o CO foi observado recentemente por
Lim et al. (2014). Neste trabalho foram apresentadas condicbes de equilibrio
modificado na gaseificacdo de biomassa (Figura 10).
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Figura 10 - Concentracdo de CO variando-se razdo de equivaléncia e teor de
vapor adicionado

Fonte: Lim et al. (2014)
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No gréafico anterior, SBR € o teor de vapor adicionado como agente gaseificante
descrito neste trabalho como Rv_vapor_fuel e ER é a razdo de equivaléncia (xi).

Nesta etapa ndo € necessaria a comparacao dos valores numéricos, afinal, os
valores para fracbes de cada composto variam de acordo com as condicfes de
operacdo do gaseificador e da caracteristica da biomassa utilizada (diferencas na
composicdo e umidade do combustivel).

4.2.2. Hidrogénio (Hz)

Aqui sdo apresentados os resultados de producéo de hidrogénio, da mesma
maneira como realizado para o monoxido de carbono, variando-se as condi¢fes de
operacdo do sistema. Lembra-se que o H2 pode ser oriundo da umidade do
combustivel, umidade do ar fluidizante, do préprio combustivel e do vapor adicionado

como agente gaseificante.
4.2.2.1. Variagcdo com a Razao de Equivaléncia, Temperatura e Teor
de Vapor Adicionado

O Gréfico (15) apresenta a porcentagem de Hz no gas energético resultante
para a temperatura de operacéo de 1075 K e variando-se o teor de vapor adicionado

(Rm_vapor_fuel) como agente gaseificante em 0, 0,1 e 0,2:
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Grafico 15 - Porcentagem volumétrica de H, para 1073 K

A diminui¢do da porcentagem de hidrogénio com a raz&o de equivaléncia foi
verificada mais uma vez, porém, obtendo-se valores mais baixos, como esperado.
Como descrito anteriormente, o perfil é explicado pelas Equacdes (9) e (10) (shift e
reforma a vapor do metano), tendo-se agora menos CO disponivel para formacéo de
hidrogénio.

Os Graficos (16) e (17) mostram o comportamento do CO nas temperaturas de
1173 K e 1273 K, conservando-se as variagcdes nos teores de vapor e razdo de
equivaléncia.
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Grafico 16 - Porcentagem volumétrica de H, para 1173 K
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Grafico 17 - Porcentagem volumeétrica de H, para 1273 K
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Os resultados das simulagbes indicam que a variacdo da porcentagem de
hidrogénio com a temperatura e a adicdo de vapor como fluido geseificante segue a
mesma tendéncia observada com modelo de equilibrio puro, porém, sugerindo menos
eficiéncia na formacdo do composto combustivel.

Perfis indicando comportamento similar para o H2 em simulac¢des de equilibrio
puro modificado foram apresentados por Li et al. (2004) variando-se a temperatura no
mesmo intervalo e usando de 0,22 a 0,54 como razéo de equivaléncia (Grafico 14).

Este mesmo perfil de decréscimo para o Hz foi observado por Lim et al. (2014),
considerando condi¢Bes de equilibrio modificado na gaseificacéo de biomassa (Figura
11)
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Figura 11 - Concentracdo de H, variando-se razédo de equivaléncia e teor de
vapor adicionado
Fonte: LIm et al. (2014)

4.2.3. Metano (CHa)

Os resultados para o0 metano sdo apresentados a seguir, variando-se as
condicdes de operagdo do sistema. Lembra-se aqui que o metano é oriundo da pirélise

e das reacdes de equilibrio em fase gasosa.
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4.2.3.1. Variagcdo com a Razéo de Equivaléncia, Temperatura e Teor
de Vapor Adicionado

O Grafico (18) ilustra o comportamento da porcentagem de CHs4 no gas
energeético resultante para a temperatura de operacéo de 1075 K e variando-se o teor

de vapor adicionado (Rm_vapor_fuel) como agente gaseificante em 0, 0,1 e 0,2:
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Gréfico 18 - Porcentagem volumétrica de CH,4 para 1075 K

O resultado mostra que o perfil de variagdo do metano segue 0 mesmo
comportamento anteriormente obtido com o modelo de equilibrio puro, no qual, a
concentracdo do composto combustivel diminui gradativamente com a razdo de
equivaléncia. No entanto, observa-se um aumento consideravel na concentracédo de
metano na condicdo de equilibrio puro modificado, seguindo com maior fidelidade os
resultados experimentais reportados por alguns pesquisadores.

Os Gréficos (19) e (20) mostram o perfil da concentracdo de metano nas
temperaturas de 1173 K e 1273 K, conservando-se as variacdes nos teores de vapor
e razao de equivaléncia.
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Gréfico 19 - Porcentagem volumétrica de CH, para 1173 K
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Grafico 20 - Porcentagem volumétrica de CH4 para 1273 K
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Observa-se que o comportamento do perfil de CH4 em ambos os graficos é
muito similar, com valores proximos entre eles para todas as condi¢des de razao de
equivaléncia e adicdo de vapor. No entanto, observou-se uma inversao de tendéncia
no valor da concentracdo de metano, uma vez que esta passou a aumentar levemente
com a temperatura. Tal comportamento pode ser explicado pela presenca do metano
advindo principalmente da pirélise da biomassa, diminuindo a influéncia da
temperatura sobre as reacfes de equilibrio na fase gasosa. Por outro lado, o
acréscimo do teor de vapor adicionado como agente gaseificante diminuiu levemente
a porcentagem de CHa4 no gas produto, seguindo a tendéncia imposta pela reacdo de
Reforma (Equacéao (10)).

Este mesmo perfil de decréscimo para o CH4 em simulagdes de equilibrio puro
modificado foi observado por Li et al. (2004), variando-se a temperatura no mesmo

intervalo e usando de 0,22 a 0,54 como razéo de equivaléncia (Grafico (14)).

A diminuicdo na concentracdo de CO foi também observada por Lim et al.
(2014), em seu trabalho para condices de equilibrio modificado na gaseificacao de

biomassa (Figura 12).
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Figura 12 - Concentracéo de CH4 variando-se razéo de equivaléncia e teor de
vapor adicionado
Fonte: LIm et al. (2014)
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4.3. Analise do Poder Calorifico Superior

O poder calorifico do gas produzido no processo de gaseificagdo € um dos
parametros que certificam a sua qualidade. Neste item séo representados, na forma
de gréfico, os valores para o poder calorifico superior variando-se algumas condi¢des
de operacéo, tais como razéo de equivaléncia, temperatura da reagéo e teor de vapor
adicionado ao processo como agente gaseificante. Desta maneira, podem ser
identificadas condi¢des 6timas de operacédo do sistema de gaseificacao.

O poder calorifico do gas combustivel produzido pode ser determinado a partir

da correlacao apresentada por Li et al. (2004):
HHV = (12,75[H2] + 12,63[CO] + 39,82[CH4])/100 Equacéo (76)

onde HHV é o poder calorifico superior em MJ/Nm3, [H2] é a porcentagem molar do
hidrogénio, [CO] & a porcentagem molar do monodxido de carbono e [CH4] € a
porcentagem molar do metano. Lembrando que esta correlacdo é apenas uma

estimativa para os gases nas condi¢cdes normais de temperatura e pressao (CNTP).

4.3.1. Comportamento em Relacdo a Temperatura

A variacao do poder calorifico superior em funcédo da temperatura no intervalo
de 1075 a 1273 K, fixando-se o teor de vapor adicionado ao processo como agente
gaseificante Rv_vapor_fuel=0,1 (meio do intervalo usual de analise) e a razao de
equivaléncia em xi=0,38 (meio do intervalo usual de analise) é apresentada no Grafico
(21).

75



31

3,05 o

2,95 J

2,9

HHV [MJ/Nm3]

2,85 s
2,8

2,75
1050 1100 1150 1200 1250 1300

Temperatura [K]

Grafico 21 - Comportamento do poder calorifico superior variando-se a temperatura do sistema

para Rv=0,1 e xi=0,38

O comportamento observado no grafico anterior era esperado, tendo em vista
que altas temperaturas favorecem, na média, as conversdes nas reacfes quimicas
formadoras de produtos combustiveis, aumentando o poder calorifico do gas

energético. O mesmo comportamento foi observado por Li et al. (2004), como ilustrado

no Grafico (22).
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Grafico 22 - Comportamento do poder calorifico superior variando-se a temperatura
do sistema para um modelo experimental elaborado por Li et al. (2004)
Fonte: Li et al. (2004)

onde Dry gas HHV é o poder calorifico superior do gas seco em MJ/Nm3. Os valores
numericos ndo precisam ser necessariamente comparados, devido as caracteristicas

préprias dos processos em comparacgao.

4.3.2. Comportamento em Relacdo ao Fator de Equivaléncia

A variacdo do poder calorifico superior em funcéo do fator de equivaléncia no
intervalo de 0,22 a 0,54, fixando-se o teor de vapor adicionado ao processo como
agente gaseificante Rv_vapor_fuel=0,1 (meio do intervalo usual de andlise) e a
temperatura do sistema em T_sist=1173K (meio do intervalo usual de analise), é

apresentada no Gréfico (23).
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Grafico 23 - Comportamento do poder calorifico superior variando-se a razdo de equivaléncia

para Rv=0,1e T_sist=1173 K

O comportamento observado acima é o previsto, tendo em vista a diminui¢ao

da producédo dos compostos combustiveis CO, Hz2 e CH4 com 0 aumento na proporcao

de ar utilizada no processo.
Um comportamento similar foi observado por Li et al. (2004), sendo este

apresentado no Gréfico (24).
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Gréfico 23 - Comportamento do poder calorifico superior variando-se razao de
equivaléncia para um modelo experimental elaborado por Li et al. (2004)
Fonte: Li et al. (2004)

onde Dry gas HHV é o poder calorifico superior do gas seco em MJ/Nm? e Mean air
ratio € a razdo de equivaléncia.

4.3.3. Comportamento em Relacdo ao Teor de Vapor Adicionado

A variacao do poder calorifico superior em funcéo do teor de vapor adicionado
como agente gaseificante no intervalo de 0 a 0,2, fixando-se o fator de equivaléncia
xi=0,0,38 (meio do intervalo usual de analise) e a temperatura do sistema em

T _sist=1173K (meio do intervalo usual de analise) é apresentado no Gréfico (25).
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Grafico 25 - Comportamento do poder calorifico superior variando-se o teor de vapor adicionado

para xi=0,38 e T_sist=1173 K

A diminuicao no valor de HHV indica que a diminuicdo na concentracao de CO
teve peso maior que o aumento produzido pela elevagdo na concentracdo de H:

guando vapor é adicionado como parte do agente gaseificante.

4.4. Analise do Comportamento do Carbono Sélido (Cinzas)

No processo de gaseificacdo com modelo de equilibrio puro modificado,
descrito no Item (3.3.), uma parcela de carbono ficara no residuo sélido. O Gréfico
(26) ilustra o comportamento do teor de carbono remanescente no solido em fungéo
da razdo de equivaléncia, fixando-se a temperatura com valor de T_sist=1173 K e 0

teor de vapor com valor de Rv_vapor_fuel=0,1.
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Grafico 27 — Porcentagem molar de carbono do combustivel que permanece na forma de cinzas
[%] em relagdo arazdo de equivaléncia para Rv=0,1 e T_sist=1173 K

onde y_Cs é a porcentagem molar de carbono do combustivel que permanece no
residuo solido [%], ou seja, dos moles totais de carbono disponiveis no combustivel
y_Cs é a porcentagem que fica no estado sélido. Este comportamento € esperado,
pois quanto mais carbono do combustivel participar das reacdes de equilibrio em fase

gasosa, menos carbono restara na forma sdlida junto com as cinzas.

4.5. Comparacao de Resultados com Dados da Literatura

Para fins de verificacdo do modelo de equilibrio puro modificado, compararam-
se os resultados das simulacdes com os apresentados por Li et al. (2004). A Tabela
(14) mostra dados de gaseificacdo da serragem de hemlock ou cicuta com: umidade
absoluta de 10%, razdo de equivaléncia de 0,522, pressdo do sistema de 1,19 bar,
temperatura do sistema de 1088 K, fragdo méssica de carbono no combustivel de
0,518, fracdo massica de hidrogénio no combustivel de 0,062, fracdo massica de
oxigénio no combustivel de 0,406, fracdo massica de nitrogénio no combustivel de
0,006, fracdo massica de enxofre no combustivel de 0,0038, diametro do riser de 0,1

m e velocidade superficial dos agentes gaseificantes no reator de 7 m/s.
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Tabela 10 - Comparacédo dos resultados para condi¢cdes de operacao relativamente
proximas

Composto Fracéo nesta Porcentagem Volumétrica simulagéo Desvio
simulacao (%) Li et al. (2004) (%) (%)
H2 8,346 3’0 178,2
Co 9,591 9,6 0,09375
CH4 1,593 1’9 16,15
CO2 16,76 17,1 1.98
N2 63,63 68,4 6,97

A Tabela (14) indicou os maiores desvios para o hidrogénio, j& que a
contabilizacdo das origens para o carbono advindo do combustivel é feita de forma
diferente.

Este desvio significativo para o hidrogénio pode ser explicado pelo fato de que
diferentemente deste trabalho, Li et al (2004) retiraram os dados de um modelo
experimental.

Num modelo experimental, o carbono que ndo é convertido para as etapas
gasosas (metano na pirélise e compostos carbonosos das reacdes de equilibrio) nao
fica apenas no formato de cinzas, antes, fica também na forma de alcatréo.

Como alcatrdo é composto de hidrocarbonetos betumisosos, ha a retencao de
hidrogénio advindo do combustivel ou do agente gaseificante para a sua formacao,
fazendo com que menores quantidades de hidrogénio estejam disponiveis para as
reacOes de equilibrio e reduzindo a porcentagem volumétrica deste gas.

Sendo assim, apesar da utilizacdo dos mesmos parametros de fisicos e
guimicos, sem a consideracdo da formacéao do alcatréo, este trabalho apresentou uma
maior porcentagem volumétrica de hidrogénio na composicdo do gas energético
resultante.

Para os demais compostos, a aproximacédo foi considerada boa, obtendo-se
desvios de no maximo 17% entre reatores que, mesmo sendo do mesmo tipo, podem
apresentar diferencas marcantes em geometria e condi¢cdes fluidodinAmicas no

escoamento gas-solido.

5. CONCLUSOES

Os resultados deste trabalho mostram que um modelo de equilibrio quimico
puro pode ser modificado com sucesso na base de relacbes empiricas, a fim de

predizer com relativa precisdo dados experimentais em reatores com caracteristicas
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especificas, neste caso, um gaseificador de leito fluidizado circulante. Dentro das
condi¢bes simuladas com modelo de equilibrio modificado, os melhores resultados
em relacdo a qualidade do gas energético (poder calorifico superior) produzido foram
observados no limite superior do intervalo de temperatura (1273 K), e no limite inferior
do intervalo de raz&o de equivaléncia (0,22), com auséncia de vapor adicionado como
agente gaseificante.

O comportamento dos perfis dos gases combustiveis CO, CH4 e H2 esteve de
acordo com o registrado na literatura. Cada perfil foi explicado com base nas
caracteristicas das reagfes quimicas envolvidas, indicando as tendéncias da
concentracdo dos compostos combustiveis em funcdo da razdo de equivaléncia,
temperatura de gaseificacao e teor de vapor adicionado como agente gaseificante.

O programa elaborado pode ser util para o projeto de gaseificadores modernos
que utilizam a tecnologia de leito fluidizado circulante para a conversao térmica e o
melhor aproveitamento da energia a partir de combustiveis renovaveis, como a

biomassa disponivel no Brasil.
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