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RESUMO

O objetivo deste trabalho foi avaliar a potencialidade das sementes de acai rejeitadas ap6s
beneficiamento em Belém — Pard, a fim de ser usada como fonte de biomassa para a
producdo de energia por gaseificacdo. Resultados da analise elementar obtidas no LABCAT —
UNB em base seca foram obtidas com percentuais de Carbono, 46,06 %, Hidrogénio 6,01 %
Oxigénio 43,37 %, Nitrogénio 4,33 % e Enxofre 0,08%. Tais valores entre outros parametros
obtidos em estudo experimental realizados por Santos 2011 e Cruz, 2010, foram utilizados
para realizar uma simulagcdo numérica do processo de gaseificacdo por meio de um codigo
FORTRAN zero dimensional desenvolvido especificamente para esta finalidade. Variagcdes da
influéncia da razéo de equivaléncia e teor de umidade nas concentracbes de CO, H2 e CH4
foram comparados a resultados experimentais. Um modelo transiente unidimensional
também foi analisado. Utilizando a aplicacdo de um mecanismo de pirdlise de dois passos
onde o alcatrdo primario (ou oxigenados) sdo inicialmente formados e entdo craqueados em
alcatrdo secundario (ou hidrocarbonetos) e outros gases combustiveis. Assim se revela a
complexidade dos processos fisicos e quimicos que ocorrem no reator pelo uso do balanco de
energia e massa e com informacdes das taxas de reacdo das re¢des quimicas e 0s processos de
transporte fisicos. O modelo computacional é capaz de prever o perfil da composicdo de
gases, temperatura, alcatrdo primario e secundario ao longo do eixo longitudinal do
gaseificador. Foram obtidos resultados para simulacdes realizadas nos dois modelos e
posteriormente analisado tal comportamento em comparacdo ao resultado experimental
obtidos por Santos (2011).

Palavras chaves: Gaseificagdo. Modelagem numérica. Biomassa. Equilibrio quimico.

unidimensional.



ABSTRACT

The objective of this study was to evaluate the potential of acai seeds rejected after processing
in Belém - Pard, in order to be used as a source of biomass for energy production by
gasification. Elemental analysis results obtained in LABCAT - UNB on a dry basis were
obtained with percentages of Carbon, 46.06% Hydrogen, 6.01%, Oxygen, 43.37% , Nitrogen
4.33%and Sulfur 0.08%. These values and other parameters obtained in an experimental study
carried out by the studies of Santos (2011) and Cruz (2010), were used to perform a numerical
simulation of the gasification process by means of a zero dimensional FORTRAN code
developed specifically for this purpose. Variations of the influence of equivalence ratio and
moisture content in the concentrations of CO, H2 and CH4 were compared with experimental
results. A transient one-dimensional model developed by Hla (2004) was also analyzed.
Using the application of a mechanism of two steps pyrolysis where the primary tar (or
oxygenated) are initially formed and then cracked into secondary tar (or oil) and other
combustible gases. Thus is revealed the complexity of physical and chemical processes that
occur in the reactor by the use of energy and mass balance information and rates of chemical
reaction of the recommendations and the physical transport processes. The computer model
can predict the profile of the gas composition, temperature, primary and secondary tar along
the longitudinal axis of the gasifier. Data results have been obtained from both models and
after the phenomena behaviour was analyzed in comparison with the experimental data
obtained by Santos (2011).

Keywords: Gasification. Numerical modeling. Biomass. Chemical equilibrium. One

dimension.
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1 INTRODUCAO

O trabalho desenvolvido tem como base a tecnologia a gasificacdo e a atual distribuicao
de energia elétrica nas comunidades isoladas no estado do Para, visando com um estudo
numerico predizer o comportamento de um gasificador de pequeno porte equipado com um
reator de leito fixo de acai, com tecnologia downdraft estratificado e topo aberto com fins de
geracdo energeética. Assim, o presente capitulo apresenta as motivacdes e justificativas do
presente trabalho com uma breve discussdo sobre o cendrio das energias renovaveis, o
consumo energético nas grandes cidades, consumo e a distribuicdo energética na Regido
amazonica, sistemas de geracdo elétrica a combustdo e as pesquisas e projetos desenvolvidos
sobre gasificadores no Brasil. De modo complementar, apresentam-se também o estudo da
arte de gaseificadores de pequeno porte e seus modelos desenvolvidos e 0s objetivos da

dissertacdo com suas devidas contribuigdes cientificas para a area de pesquisa em questéo.

1.1 MOTIVAGOES E JUSTIFICATIVAS

O cenario de crescimento para a pesquisa e desenvolvimento de energias renovaveis tem
recebido especial atencdo devido as constantes preocupacdes no que diz respeito a energia
sustentavel mundial e as questes da mudanca climatica global. Uma vasta gama de
tecnologias de energias renovaveis tem sido concebidas e desenvolvidas durante as ultimas
trés décadas. O uso da madeira e outras formas de biomassa como combustivel na geracéo de
eletricidade e calor se transformou no foco de interesse de varias partes do mundo. A
disponibilidade de biomassa combinada com o recente desenvolvimento de tecnologias de uso
eficiente e com baixos niveis de emissdo tornam a biomassa como uma opcao deveras
atraente de combustivel segundo Quaak et al, (1999).

Para Basu (2010) ndo hd uma definicdo que generalize a biomassa. Ele define a
biomassa como sendo todo material organico nao féssil e biodegradavel derivado de plantas,
animais ou microorganismos. Isso também inclui os produtos, subprodutos, residuos e restos
oriundos da agricultura, floresta e inddstrias afins bem como as frac6es organicas nao fésseis
e biodegradaveis dos residuos industriais e urbanos. Contabilizam-se os gases e liquidos
recuperados da decomposicdo dos materiais organicos ndo fossilizados e biodegradaveis.

Como recurso energético sustentavel e renovavel, a biomassa é formada pela constante
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interacdo do CO,, ar, &gua, solo, luz solar com plantas e animais. ApGs 0S organismos
morrerem, 0S microorganismos desmembram-na em constituintes elementares como HO,
CO; e sua energia potencial.

Os dados do Banco de Informagdes de Geracdo (BIG) atestam o grande potencial
energético do Estado do Para, com uma capacidade instalada de 8.871.944 kW contabilizando
em torno de 7,75% da producdo energética do pais. A0 mesmo tempo, como sera visto mais
adiante neste capitulo, o Estado do Para possui uma geracdo de biomassa residual que pode

ser aproveitada como recurso energético renovavel.

Existe uma correlacdo direta entre uso de energia per capta e o PIB per capta de um
pais, como mostra a Figura 1.1. Isso indica que o crescimento econdémico alimenta 0 consumo
energético, bem como, 0s recursos energéticos de um pais também alimentam o crescimento
econdémico. O consumo energético ndo estd somente relacionado com o crescimento
econdmico, mas também com o indice de Desenvolvimento Humano, como mostra a Figura
1.2.

O Brasil é hoje um pais de grande crescimento econdmico, consequentemente, nos
proximos anos espera-se um forte aumento do PIB per capta, do IDH e do consumo
energético per capta. Portanto, as proximas décadas serdo marcadas pelo uso intenso dos
recursos energéticos e assim como consequéncia pelo aproveitamento de recursos energéticos
renovaveis principalmente de biomassa.

Ao mesmo tempo, o Brasil possui caracteristicas socioeconémicas e territoriais
marcantes. H4 uma grande regido constituida por parte do Pantanal e Amazénia com intenso

isolamento energético da populacéo.



Figura 1.1- Relagio entre consumo energético per capita e PIB per capita
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Figura 1.2 - Relacdo entre consumo energético e IDH
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Mesmo com o isolamento energético e vasta extensdo territorial, o Brasil oferece
excelentes condicOes climaticas e econdmicas que favorecem a producdo e 0 uso energético
da biomassa em larga escala. A biomassa apresenta grande potencial para a geracdo de
energia elétrica e também é utilizada largamente na producdo de alcool, queima em fornos,
caldeiras e outros usos ndo-comerciais. Contudo, ao mesmo tempo e de modo contrario, existe
um grande entrave ja citado acima: o ndo abastecimento energético ou de modo precério de
comunidades isoladas, que na sua maioria adotam o consumo de diesel como solugdo. Embora
tenha ocorrido o aumento do preco dos derivados de petrleo o que abriu novos horizontes &
utilizacdo de outras fontes, principalmente as renovaveis para a geracdo de energia elétrica.

Na Regido Amazobnica, nota-se a importancia de vérias plantas para a producdo de 6leo
vegetal, que pode ser queimado em caldeiras e motores de combustao interna para a geragédo
de energia elétrica e o atendimento de comunidades isoladas do sistema elétrico. Com certo
destaque no estado do Para temos o dendé com produtividade média anual de 4 toneladas de
0leo por hectare e quando comparada a da soja chega a atingir niveis dez vezes superiores,
além deste ha residuos de biomassa oriundos do setor madeireiro e que podem ser utilizados
COMO recurso energético aos sistemas isolados, como visto no estudo de Rocha, (2009) .

Existem também outros produtos de grande consumo local, que sdo provenientes da
extracdo madeireira, como a casca e a fibra do coco-bahia e os carogos de acai. Com um
panorama de que a médio e a longo prazo a exaustdo de fontes ndo-renovaveis sera inevitavel
e a intensa pressdao dos ambientalistas podemos considerar que tais fatores culminardo para o
maior aproveitamento energético da biomassa, que cada vez mais € utilizada na geracdo de
eletricidade, principalmente em sistemas de co-geracdo e no suprimento de eletricidade para
demandas isoladas da rede elétrica comum no estado.

Haja vista que a producdo dos residuos tem aumentado constantemente e que o setor
industrial tem relatado crescimento e com a producéo de residuos minimizada, sua eliminacao
deve ser feita da forma menos agressiva ao meio ambiente devido os holofotes estarem
voltados para esta questdo. Assim dois problemas existentes podem ser solucionados: a
eliminacdo dos residuos conforme a legislacdo ambiental em vigor e a producdo energética
em sistemas isolados. Existem duas dentre as varias alternativas que se mostram mais viaveis
que serdo discutidas no proximo tépico.

As tecnologias de aproveitamento da biomassa podem ser por meio da combustdo

(queima) direta, por processos termoquimicos ou por processos bioldgicos destes residuos. No
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Estado do Paré observa-se que duas destacam-se mais que as outras sdo: a queima direta dos
residuos produzidos pelas madeireiras em usinas termelétricas com ciclo a vapor e a
gaseificacdo dos residuos de madeireiras em substituicdo ou adicdo ao diesel das termelétricas
existentes. Na Figura 1.3 observamos o crescente aumento da capacidade instalada de usinas
termelétricas no pais. Vale a pena ressaltar que segundo estudo realizado na UFPA Padilha e
Ledo, (2006) a grande maioria dos sistemas isolados no Estado do Para tem potencial elétrico
medio de 200 kWe como observado na 4. Isso mostra que apesar do grande potencial no
Estado do Para do uso de biomassa residual como recurso energético, existe uma dispersdo
desse recurso e as comunidades onde ha boa concentracdo de biomassa gerariam em media
200 kW. Resta ainda a questdo de qual o sistema seria mais adequado na transformacdo de

biomassa em eletricidade em comunidades amazobnicas.

Figura 1.3 - Histograma da Poténcia Anual Disponivel
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Figura 1.4 - Evolucdo da capacidade instalada de usinas termelétricas em operagao
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Uma primeira diferenca importante, entre os sistemas de geracdo de energia elétrica
com combustéo e os sistemas com gaseificacdo de biomassa, é a influéncia da eficiéncia em
funcdo da poténcia gerada. Alguns autores Bridgewater, (1994), Dornburg e Faaij, (2001)
mostraram que a eficiéncia elétrica de sistemas de geracdo de energia com uso de biomassa,
diminui drasticamente para baixas poténcias, tanto em sistemas com combustdo e ciclo a
vapor, quanto em sistemas com gaseificacdo como pode ser visto na Figura 1.5. Entretanto,
observa-se que, ainda para baixas poténcias, 0s sistemas com gaseificacdo tém maior
eficiéncia quando comparados a sistemas com combustdo e ciclo a vapor.

Outra diferenca € que para baixas poténcias as instalacées de usinas termelétricas com
ciclo a vapor requerem um investimento muito elevado, quando comparado ao investimento
em sistemas de gaseificacdo, pois 0s motores a Diesel ja estdo instalados e em pleno
funcionamento nos sistemas isolados da Regido Amazdnica. Embora esta conclusdo ndo seja
tdo dbvia, pois a combustdo direta e a gaseificacdo sdo duas formas distintas de utilizacdo de

um mesmo tipo de biomassa como recurso energético, e portanto, € necessario considerar 0s
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limites de viabilidade, vantagens e diferengas entre a combustdo com ciclo a vapor e a
gaseificacéo.

Figura 1.5 - Eficiéncia elétrica em fungdo da poténcia gerada para sistemas a biomassa
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Resumidamente a combustdo direta se conceitua como a transformacdo da energia
quimica dos combustiveis em calor por meio das reaces dos elementos constituintes com o
oxigénio fornecido. Muito pratico embora muitas vezes ineficiente pois requer alta umidade e
a baixa densidade energética da biomassa dificultando transporte e armazenamento. Ja a
gaseificacdo é um processo que converte os combustiveis solidos em gasosos, por meio de
reacGes termoquimicas em quantidades inferiores a estequiométrica que € a minima teorica
para a combustdo. O gas resultante é formado por uma mistura de mondxido de carbono,
hidrogénio, metano, diéxido de carbono e nitrogénio cujas concentracdes variam de acordo
com as condi¢des do processo. Apesar de aparentar, este ndo € um processo recente e conta
com a versatilidade no que tange ao uso alternativo em motores de combustdo interna e
turbinas & gas e a limpeza, sendo esta referente a remo¢do de componentes quimicos do
combustivel gerado quando comparado aos combustiveis sdlidos sendo que tais componentes
sdo prejudiciais a0 meio ambiente e a saide humana. A maior, ou menor, sustentabilidade

entre as duas opcdes requer uma analise baseada em algumas varidveis, como por exemplo:
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Energia fornecida a comunidade, ou gerada (kWh), o combustivel fossil consumido (litros),
custos de investimento, a eficiéncia do sistema, o custo do kWh gerado (R$/kWh) e as
emissoOes evitadas de gases do efeito estufa (CO2, N20O, CH4).

Assim, uma primeira conclusdo direta do que foi visto acima, é que para as
caracteristicas do Estado do Para, onde 200 kW é o potencial médio de uso de biomassa
residual como recurso energético, sistemas de gaseificacdo seriam mais viaveis devido a
maior eficiéncia em comparacdo aos sistemas de combustéo e ciclo a vapor. Contudo, devido
as outras variaveis tais como custos, propriedades da biomassa e localizacdo da geracdo de
residuos, ndo se pode afirmar que sistemas a gaseificacdo sdo a op¢do mais viavel frente aos
sistemas a combustéo e ciclo a vapor em comunidades amazonicas.

Nesse sentido a modelagem é uma ferramenta muito Util, pratica e eficaz para a criagéo
de um projeto simples e eficiente para uma unidade de gaseificacdo de biomassa aplicavel a
realidade de comunidades isoladas na Amazonia, fato que cresceu devido a importancia dos
processos de gaseificacdo e a otimizacdo dos reatores. Logo, a modelagem do processo de
gaseificacdo tem recebido especial atencdo nas ultimas décadas, embora os modelos
desenvolvidos aplicaveis a biomassa como combustivel sejam bem menores que o0s
desenvolvidos para a queima de carvao.

As equacdes resultantes da condicdo de equilibrio quimico consideradas ndo séo
lineares, o que dificulta a resolucdo do problema sendo necessario recorrer a um metodo
iterativo. Em casos simples onde o nimero de equacGes ndo seja grande é possivel solucionar
de modo manual. Contudo para mais de duas ou trés equacdes ndo lineares este trabalho se
torna fastidioso, sendo preferivel recorrer a um programa computacional. Neste caso, 0
sistema de equacdes ndo lineares é geralmente resolvido pelo método de Newton-Raphson.

Neste trabalho serdo apresentados dois modelos numéricos para o fendmeno da
gaseificacdo em um modelo zero dimensdo e um unidimensional, que prevé os produtos
gerados da biomassa amazo6nica, mais precisamente os carocos de acai, gasificada. Para este
estudo, apresentaram-se curvas comparativas de parametros tracadas para cada uma das
variaveis, tais como: composicdo dos gases de saida, temperatura, consumo de ar e
combustivel, quantidade de energia elétrica gerada, entre outras. A seguir o0 processo de

gaseificacdo downdraft e sua modelagem e estado de arte serdo discutidos.
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1.2 OBJETIVOS

1.2.1 Objetivo geral

O objetivo geral desta pesquisa consiste em realizar estudos numéricos para avaliar a
gaseificacdo de biomassa residual do carogo de acgai em leito fixo e estratificado, recorrendo a
comparagdes entre as vantagens de modelagem mais simples em OD e modelagem que requer

mais tempo computacional em 1D.

1.2.2 Objetivos especificos

Simular numericamente a gaseificacdo de biomassa em leito fixo em modelos OD e 1D;

Simular o fluxo méssico de biomassa e concentracdo das espécies quimicas do gas
produzido em diversas posic¢des do leito;

Simular a estratificacdo do leito, nomeadamente as fronteiras das interfaces de secagem,
pirélise, carbonizacdo e gaseificacdo em leito fixo;

Comparar as simulagcdes numéricas com resultados experimentais em um gaseificador

de leito fixo ressaltando as diferencas e vantagens das simulac6es OD e 1D;



23

2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 0 PROCESSO DE GASEIFICACAO NO BRASIL

Segundo Santos, (2011) existem em desenvolvimento no Brasil mais de onze projetos
de gaseificadores de biomassa. Dentre eles destacam-se os projetos da UNIFOR, UNICAMP,
UFPA, UFAM, UNB, UFSM, UNIFACS, UFPE e UNIFEI, assim como projetos em
desenvolvimento em diversos paises. Recentemente, a Secretaria de Desenvolvimento do
Estado de S&o Paulo anunciou a aprovacdo da primeira fase do projeto do Centro de
Desenvolvimento de Gaseificagdo de Biomassa (CDGB) no Parque Tecnoldgico de
Piracicaba em S&o Paulo. O projeto, que deverd receber investimento massivos e sera
viabilizado por uma parceria entre o Instituto de Pesquisas Tecnologicas (IPT), a Financiadora
de Estudos e Projetos (Finep) e o Banco Nacional de Desenvolvimento Econdmico e Social
(BNDES). O gas de sintese do bagaco de cana, residuo este em abundancia na regido em
questdo, serd avaliado em trés aplicacOes: para a geracdo de energia elétrica, para a producao
de biocombustivel liquido e como precursor de biopolimeros. Salientando o interesse nacional
nessa tecnologia, que € similar a tendéncia mundial, que demonstram as preocupacfes cada
vez mais freqlentes da relacdo do homem com o meio ambiente e na busca de uma tecnologia
comercialmente eficiente e que minimize a emissdo de gases de efeito estufa. Todos os
projetos brasileiros sdo de porte pré-industrial e embora existam varias pesquisas voltadas
para essa area, 0 uso de reatores de gaseificacdo em pequena escala tem sido pouco abordado.

Como explicado anteriormente, a maioria das comunidades isoladas tem capacidade
de geracao de energia com poténcias médias de 200 kW. Isso significa que o uso de biomassa
residual na Amazoénia esta vinculado ao uso de pequenos reatores de gaseificacdo com leito
fixo. Ao mesmo tempo as propriedades termofisicas das biomassas amazonicas, possiveis de
serem utilizadas em reatores de gaseificacdo, sdo muito variaveis podendo resultar em gas
com alto teor de alcatrdo. O teor de umidade da biomassa atua como um elemento que pode
aumentar, ou diminuir, a concentracdo de alcatrdo no gas resultante do processo de
gaseificacdo com ar. Portanto, a otimizacdo de pequenos reatores de baixa poténcia, leito fixo
e geometria simples para gaseificacdo de biomassa amaz6nica, requer estudos de simulagédo
numérica que permita a avaliacdo das dimens6es do reator e condicbes de gaseificacdo mais

adequados ao cenario.
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Para efeito da simulacdo numérica desenvolvida no presente trabalho, partiu-se da
suposicdo de um reator de leito fixo com quatro processos bem definidos em zonas

estratificadas ao longo do leito: secagem, pirélise, oxidacao e redugéo.

2.2 PROCESSOS

2.2.1 Zona de secagem

A secagem é o primeiro processo que acontece quando a biomassa é introduzida em um
gaseificador. A secagem da biomassa Umida envolve processos fisicos como o transporte de
massa e de calor. A primeira vista esse processo parece simples embora a secagem da fase
solida de um leito poroso de biomassa envolva uma série de eventos combinados que podem
ser identificados em trés elementos: a agua liquida, o vapor e os poros do leito de biomassa
(para onde ocorre a migracao do liquido e vapor). Em pequenos reatores de gaseificacdo do
tipo downdraft, esse processo de secagem ocorre a pressdo atmosférica desde a temperatura
ambiente até a temperatura em torno de 380K, situando-se proximo ao topo do reator, onde
também ocorre a alimentacdo de biomassa Souza Santos, (2004). O processo de secagem
parece simples quando comparado aos outros processos envolvidos na gaseificacdo de
biomassa, embora a formulacdo do processo para gaseificar nas condi¢cdes de operacdo nao
seja tdo direta e intuitiva. Uma explicacdo é que a maioria dos estudos direcionados a
secagem foram realizados em particulas individualizadas e ndo em um leito.
Afortunadamente, os erros introduzidos pela negligéncia dos efeitos de individualizacdo e
tamanho da particula na formulacdo aplicaods aos modelos de gaseificadores de leito fixo
podem ser desconsiderados, sendo embasado na caracteristica do tempo de evaporacdo da
umidade ser ordens de magnitude menor quando comparado ao da combustdo e gaseificacao
Di Blasi, (2000). Assim na maioria dos casos 0 processo € assumido como instantaneo Yoon,
Wei e Denn, (1978) ou é um processo difusivo limitado Hobbs et al., (1993).
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2.2.2 Zona de pirdlise

Uma vez ultrapassado o processo secagem as particulas de biomassa no gaseificador
cotinuam em aquecimento e passam a entrar no processo pirolise. A pirélise por definicdo
implica em uma decomposicao através de aquecimento Hastaoglu e Berruti, (1989). Também
conhecida como devolatizacdo € um processo bastante complexo o qual envolve reacGes
quimicas, as quais fazem com que a biomassa sofra uma sequencia de reacbes de
decomposicdo que originam uma grande variedade de espécies quimicas. No processo de
pir6lise ocorrem também mudancas de fases, transferéncia de calor e massa que resultam na
liberacdo de mistura de gases organicos e inorganicos.

Para tornar possivel a modelagem matematica dos processos de pirolise e gaseificacao
propriamente dito, normalmente define-se trés fases ou grupos de produtos dos processos:
carvao, gases e alcatrdo. O carvao é constituido de residuos ricos de carbono ndo volatil. O
alcatrdo é o conjunto de produtos de alto peso molecular que sdo volateis na temperatura da
pirélise mas sdo liquidos a temperatura ambiente. Dependendo do grau de craqueamento, 0
alcatréo pode variar de hidrocarbonetos oxigenados (leves) a hidrocarbonetos poli-aromaticos
(pesados). Os gases, ou fracdo gasosa, incluem todos os produtos de peso molecular menor
(principalmente H,, CH;, CO e CO;, e também &gua) que possuem pressdao de vapor
mensuravel na temperatura ambiente Di Blasi, (1993).

N&o ha uma faixa rigorosa da temperatura de pirolise. A pirolise de biomassa pode
comegar abaixo de 200 °C e é essencialmente completa em 500 °C segundo Milne & Evans,
(1998).

O termo pirdlise é usualmente empregado quando esse processo de devolatizacdo ocorre
em uma atmosfera inerte Souza santos,(2004). Ja a pirolise flamejante , é a pirolise seguida da
queima dos gases produzidos.

As reacoes envolvidas na pirdlise de madeira sdo complexas porgue 0s componentes da
madeira possuem reatividades diferentes e diferentes perfis de produtos. Devido a
complexidade dos processos de reacdo, envolvendo reacdes diferentes, caminhos e também na
geracdo de diferentes produtos, os detalhamentos da cinética da pirGlise ainda é pouco
conhecido Peters & Bruch,(2001). Embora na modelagem sejam utilizados os resultados de
expressdes cinéticas globais oriundos de investigaces experimentais. Muitos estudos foram

conduzidos sobre a pir6lise, tanto de madeira, como de biomassa em geral, e uma grande
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variedade de modelos de pirolise foram apresentados na literatura. Esse tdpico foi bastante
revisado por Di Blasi,(1993).

2.2.3 Zona de Oxidacao

Em reatores de gaseificacdo estratificados de leito fixo em atmosfera de oxigénio (ou
ar), a combustdo de produtos volateis é um importante processo, o qual é responsavel por
manter a temperatura elevada e garantir o fornecimento de energia aos processos de secagem,
pirélise e reducdo. Segundo Bryden e Ragland,(1996), hidrocarbonetos que incluem alcatrdo e
metano reagem com o oxigénio formando vapor de 4gua e mondxido de carbono a uma taxa
finita da reacdo global, de forma resumida podemos afirmar que todas as reacfes quimicas
ocorrem em uma taxa finita (lenta ou rapida) dependendo de parametros experimentais tais
como composigdo, temperatura e pressdo, considerando que somente uma pequena fracdo de
moléculas reagentes se converte de reagentes a produtos. Sendo esta dependente da coliséo
adequada e da energia que as moléculas possuem ao colidir. Observa-se que nem todas as
moléculas possuem mesma energia cinética, ja que a energia cinética que a molécula carrega
quando colide é a principal fonte de energia para se iniciar a reacdo. Quando a temperatura do
sistema aumenta, o nimero de moléculas que carregam consigo a energia suficiente para
reagir quando colidirem também aumenta. Certamente antes que qualquer reacdo ocorra é
necessario que a energia livre do sistema supere a energia de ativacdo para a reacdo. Taxas de
reacdes finitas globais sdo também consideradas na combustdo de monoxido de carbono e
hidrogénio, segundo Di Blasi, (2000).

A principal caracteristica desta zona, no processo de gaseificacdo em atmosfera
oxidante, é a presenca do agente gaseificante que pode ser oxigénio ou ar. E dificil afirmar o
gue exatamente é queimado nessa zona, logo, para efeito de simulacdo numérica, 0s processos
gue acontecem nessa zona sdo simplificados considerando-se apenas uma unica reacdo de
oxidacao do carbono residual. Quando a biomassa alcanca esta zona, muito desta pode ter se
tornado carbono residual, portanto é correto assumir que grande parte dos gases da pirdlise e

uma pequena parte do carbono residual queimam na presenca do oxigénio.
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2.2.4 Zona de Reducéo

Para efeito de simulagdo de reatores estratificados de gaseificacdo tipo downdraft, essa
zona fica situada logo acima da grelha. E nessa zona onde ocorrem a maioria das reagbes que
conduzem a formacao dos gases produzidos no gaseificador. Estes gases em conjunto com 0s
formados na zona de pirdlise, que ndo foram queimados na zona de oxidacdo, é que
constituem o gas combustivel, produto do processo de gaseificagdo.

Portanto, com base nos processos acima descritos, as simulacdes de gaseificacdo do
modelo apresentado no presente trabalho consideram as reacGes simplificadas por: Reacdo de
Boudouard, Reacdo de Gas agua, Reacdo de deslocamento géas-agua e Reacdo de metanacao.

2.3 MODELOS NUMERICOS

De posse desses conceitos acerca do processo de gaseificacdo foi realizada uma
pesquisa bibliografica que demonstrasse o estado da arte da modelagem numérica deste
processo, a seguir vamos mencionar os trabalhos mais relevantes na realizacdo deste trabalho.

As simulacbes ou modelos matematicos de um gaseificador podem ndo fornecer a
melhor predicdo e precisdo de sua performance, mas podem ser um guia qualitativo da
influéncia do design, parametros de operacdo e propriedades termofisicas da biomassa no
processo de gaseificacdo. A simulacdo permite ao projetista ou ao engenheiro otimizar a
operacdo ou o design da planta utilizando dados experimentais disponiveis para uma planta de
geracdo de energia com sistemas de gaseificacao.

A simulacdo pode também identificar limites operacionais ou perigosos, zonas de
operacdo indesejaveis se elas existirem. Gaseificadores modernos, por exemplo, geralmente
operam a altas temperaturas e pressdes e sdo expostos a condi¢des de operacdo extremas. Para
reproduzir a operacdo do gaseificador nestas condices extremas com intuito de melhorar sua
performance pode ser perigoso, especialmente se este tipo de operacdo nao for prioridade do
projeto. Entdo a modelagem pode fornecer meios menos extensivos de analisar os beneficios e
0S riscos associados.

Importante ressaltar que o objetivo da simulacdo no presente trabalho ndo foi reproduzir

a operacdo ou condicdo real de funcionamento de um gaseificador, mas sim, apontar os
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principais indicadores que influenciam no processo de gaseificacdo de biomassa Umida
visando a otimizacdo da geracdo de gases. Para isso, foi necessario verificar se o nivel de
desvio é, aceitavel, no que se fere aos resultados numéricos do presente trabalho comparados
aqueles modelos ja desenvolvidos por outros autores e aos resultados experimentais
encontrados na literatura. Um bom modelo matematico pode: encontrar condi¢cBes de
operacao 6timas ou um design para o gaseificador, identificar areas de interesse ou perigo na
operacéo, fornecer informagdes de condicOes de operacOes extremas (altas temperaturas, altas
pressGes) quando os experimentos sdo dificeis de reproduzir ou quando existe uma grande
quantidade de condic6es que podem ser obtidas experimentalmente assim garantindo a melhor
interpretacdo dos resultados experimentais e analisar comportamentos anormais do
gaseificador quando este ocorrer.

Um dos estudos de suporte as pesquisas do presente trabalho foi o de implementacédo
das propriedades termofisicas da biomassa no modelo de simulacdo. Para tal, foi necessario
identificar quais propriedades da biomassa sdo fundamentais para 0 modelo numérico. Uma
revisdo da literatura sobre modelos de simulacdo de gaseificacdo foi suficiente para apontar
que a umidade, teor dos elementos C, H, N, O, S e poder calorifico sdo as propriedades
termofisica mais representativas da biomassa, que influenciam diretamente os modelos
numéricos e que fornecem resultados adequados as avaliacdes requeridas neste trabalho.

Alguns estudos conseguiram agrupar duas propriedades, teor de C, H, N, O, S e poderm
calorifico. Por exemplo, as correlacfes propostas pelos autores Sheng e Azevedo (2004), e as
referéncias citadas naquele trabalho, podem ser usadas para o calculo de poder calorifico
através das andlises imediata e elementar da biomassa. Apos desenvolver um estudo
estatistico baseado em uma grande amostra de dados de biomassas coletadas da literatura
disponivel. Descobriu-se que as correlac@es baseadas nos dados da analise elementar tem uma
maior precisao nos resultados. As correlaces baseadas na analise imediata possuem uma
precisdo menor devido o fato de fornecer somente uma composicdo empirica da biomassa.
Estabelecendo assim a correlacdo entre o Poder calorifico superior e o teor de cinzas contidas
na biomassa podendo ser convenientemente utilizada para estimar o poder calorifico superior
da andlise elementar. A nova formula baseada na composi¢cdo dos principais elementos in %
C, He O (PCS (MJ/kg)= -1.3675 + 0.3137 C + 0.7009 H+ 0.0318 O") sendo a mais precisa

com mais de 90% das predicGes na faixa de +5% de erro.
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Outros estudos de suporte necessarios ao presente trabalho foi o de métodos numéricos
de solugcdo de sistemas de equagfes. A aplicacdo do Método de Newton-Raphson para a
solucdo das equacbes ndo lineares formadas pelo balanco de atomos na equagdo global de
reagdo da biomassa com o ar e a umidade, foram melhor compreendidos com o
equacionamento presente em Lépez et al. (2003). Para efeito da simulacdo aqui proposta, a
biomassa possui em sua composi¢édo os elementos carbono, hidrogénio, nitrogénio, oxigénio e
enxofre e a reacdo quimica de gaseificacdo se baseia nas equacBes obtidas no balanco
estequiométrico de atomos sendo resolvidas pelo método Newton-Raphson.

2.3.1 Modelo 0-D

Assim o0s modelos numéricos sdo classificados de acordo com as hipoteses
simplificadoras consideradas em sua modelagem, neste trabalho abordaremos dois tipos: os
modelos zero dimensionais e o unidimensional. Modelos Zero-dimensionais sédo baseados em
equacOes fundamentais de conservacdo de massa e energia, que podem ser aplicadas a todo o
volume de controle ou em partes identificaveis deste volume. Esses calculos tém de ser
rigorosos, porque qualquer concluséo sobre o funcionamento de um equipamento ou conjunto
de equipamentos deveria ser "air-tight™” sobre a conservagdo de massa e energia.

No presente trabalho, a modelagem 0D foi desenvolvida focando nos principais
elementos, carbono, hidrogénio e oxigénio que estdo presentes em maior quantidade na
biomassa, que resultardo em gases mais representativos, e sdo 0s que contém o menor valor de
energia livre de formacdo. Solucionou-se entdo as reacBes mais importantes do processo de
gaseificacdo (detalhadas mais a frente) na condicdo de equilibrio quimico, realizando ao
mesmo tempo o balan¢o de massa e energia das espécies envolvidas. O modelo fornece as
concentragdes molares dos gases resultantes do processo de gaseificacdo, a temperatura
adiabatica de reacdo e a eficiéncia energética do gas frio (que é a relacdo entre o poder
calorifico da biomassa e o poder calorifico do gas a temperatura de 527°C.

As simplificacdes do modelo OD com base em Souza Santos (2004) foi das reacdes
ocorrerem na condicdo de equilibrio quimico, minimizando a energia livre de Gibbs,
considerando o processo como sendo estacionario. Atraves deste modelo 0D podemos avaliar

a influéncia dos parametros de entrada, como a razdo combustivel-oxidante, a umidade e a
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composicdo da biomassa e estabelecer alguns parametros que determinam a otimizacgdo de
todo o processo.

Para efeito do modelo OD proposto no presente trabalho, se um reator de gaseificacdo
estiver operando corretamente podemos assumir que os produtos na saida do gaseificador sdo
todos gasosos, predominados por espécies quimicas de baixo peso molecular, principalmente
CO, COy, H,0, Hz, Nz e CHa.

Por conta do trabalho produzido no processo de gaseificagéo ser igual a zero e as perdas
de calor serem bem pequenas, negligenciamo-las, resultando na igualdade entre a entalpia dos
reagentes que entram no processo e a entalpia dos produtos que sdo presentes no gas
resultante. A combinagdo entre as leis de conservacao de energia em um sistema aberto e as
leis de equilibrio quimico nos fornece uma boa ferramenta de avaliagdo da composicdo do gas
resultante do processo de gaseificacao.

No modelo termoquimico proposto neste trabalho assumem-se duas hipoteses
importantes. Primeira, o tempo de residéncia dos reagentes supostamente € longo o bastante
para chegar ao equilibrio quimico, hipotese confirmada pelos autores Ruggiero and Manfrida,
(1999), Zainal et al., (2001). E em segundo assumimos que todo o carbono da biomassa é
transformado em gas, e assim, a quantidade de carvao residual pode ser negligenciada.

Pellegrini e Oliveira Jr. (2007) apresentaram um modelo simplificado baseado no
processo de gaseificacdo e considerando o equilibrio quimico. O modelo consiste na
minimizacao da energia livre de Gibbs do gas produzido, restringindo aos balangos de massa
e energia do sistema. Um estudo paramétrico foi conduzido para verificacdo da influéncia de
muitas varidveis inerentes ao modelo como temperatura de gaseificacdo, teor de umidade,
temperatura do ar, entre outras. Seguindo este estudo parameétrico, uma analise da exergia foi
realizada para avaliacdo das irreversibilidades associadas ao processo, e a influéncia da
temperatura, umidade, producédo de carbono residual e perdas térmicas sob elas. Os resultados
foram comparados com dados de sistemas reais e de literatura.

A abordagem de Pellegrini e Oliveira Jr. (2007) foi considerada aqui, muito embora a
andlise e exergia esteja fora dos objetivos do presente trabalho. Através do balango de energia
foi possivel estimar a temperatura diabatica de reacdo e relacionar a razdo combustivel-ar no
equilibrio e a temperatura. O modelo aqui proposto também conta com a possibilidade de pré-
aquecimento dos reagentes. Por conta das constantes de equilibrio e as caracteristicas

termodinamicas dos gases serem dependentes da temperatura, 0 processo numérico de solucéo
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da temperatura adiabatica é iterativo levando em conta o equilibrio termodindmico e quimico.
A méxima temperatura que pode ser alcancada € afetada por dois parametros: a razdo
combustivel-ar e o teor de umidade da biomassa, fatores que serdo discutidos em outra secéo.

Um modelo numérico em regime permanente para um gaseificador downdraft foi
proposto por Giltrap et al. (2003). O modelo desses autores se baseia nas reagdes cinéticas da
zona de reducdo e apresenta resultados satisfatorios da composicdo do gas quando
comparados aos resultados experimentais oriundos de Chee (1987) e Senelwa (1997).
Anteriormente a Giltrap et al. (2003), Zainal et al.(2001) desenvolveram um modelo de
equilibrio quimico de simulacdo de um gaseificador tipo downdraft. O trabalho de Zainal et
al. (2001) estd muito bem detalhado servindo com boa referéncia ao desenvolvimento do
modelo aqui proposto. O modelo de Zainal et al. (2001) assume todas as equacbes do
equilibrio termodinamico e o conjunto de equacOes é resolvido pelo método de Newton-
Raphson. Os calculos do calor de formacdo das reacdes sdo com base em 1 mol de biomassa
solida de madeira levando em conta os teores de carbono, hidrogénio e oxigénio. O modelo
foi aplicado para quatro tipos de madeira, onde seus poderes calorificos e teores de C, H, O
foram variados para diversos teores de umidade.

Zainal et al. (2002) conduziram um estudo experimental em um gaseificador de
biomassa do tipo Downdraft utilizando dois tipos de biomassa, com lascas de madeira (wood
chips) e madeira oriunda de mobilia (furniture wood) para varias condi¢fes operacionais. Os
efeitos da razdo de equivaléncia, teor de umidade, poder calorifico do gas e a taxa de
producdo de gas foram avaliados naquele estudo e comparados com Zainal et al (2001).

De modo semelhante aos trabalhos citados acima Altafini et al. (2003) desenvolveram
um codigo computacional no FORTRAN simulando a gaseificacdo de serragem utilizando um
modelo no equilibrio baseado na minimizacdo da energia livre de Gibbs. O modelo foi testado
para serragem de Pinus Elliotis, uma espécie oriunda e amplamente cultivada no sul
brasileiro. A biomassa apresentava teores de umidade proximos a 10% e os resultados da
composicdo meédia dos gases produzidos, sem alcatrdo, foram comparados a modelos no
equilibrio. Estudos de sensibilidade da influéncia da umidade na composi¢do do gas como no
poder calorifico foram realizados, contudo, os resultados ndo representaram fielmente o
comportamento das reacGes a temperaturas elevadas.

Melgar et al. (2007) discutem um modelo matematico para o processo termoquimico em

um gaseificador co-corrente de biomassa. O modelo combina, assim como no presente
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trabalho, o equilibrio termodindmico e quimico da reacdo global predizendo a composicéo
final do gés produzido assim como sua temperatura de reagdo. Além da composicdo do gas
uma serie de outros pardmetros sdo calculados, tais como a eficiéncia de gas frio no
gaseificador, o total de agua dissociada no processo, poder calorifico do gas e a qualidade do
combustivel direcionada a um eventual motor de combustdo interna. O modelo de Melgar et
al. (2007) foi validado experimentalmente comparado com os dados oriundos de Jayah et al
(2003) e inclui um estudo paramétrico da razdo de equivaléncia e o teor de umidade presente
na biomassa influenciando na composi¢do do gas produzido.

Considerando a gaseificacdo como um processo de conversdo energética que oferece
alguns atrativos, Jarungthammachote e Dutta (2007) desenvolveram um modelo de equilibrio
termodindmico baseado nas constantes de equilibrio para avaliar a composicdo do gas
produzido em um gaseificador co-corrente de residuos. O modelo modificado foi validado
com dados de outros pesquisadores e 0 estudo foi conduzido de modo a entender os efeitos do
teor de umidade da biomassa na performance do gaseificador. Os resultados mostraram que o
aumento do teor de umidade resulta no aumento gradual da fracdo molar de Hj, na
dimunuicdo do CO, no pequeno aumento percentual de CH,4, dimui¢do do N, e aumento do
CO, . A temperatura de reacdo, o poder calorifico e a eficiéncia da segunda lei decrescem
com o aumento da temperatura também.

Sharma (2008) introduziu um detalhe em seu modelo OD de equilibrio para as reacoes
de reducéo globais, descrevendo as reacfes do carvao-gas e do gas-gas na zona de reducao de
carvao para um gaseificador tipo downdraft de biomassa. A temperatura de reacao no leito foi
determinada a partir de modelagem da equacdo de energia com interacdo térmica nas zonas
vizinhas do proprio leito e as perdas de calor para 0 meio utilizando a aproximacdo da
condutividade térmica efetiva. As avaliagdes das constantes de equilibrio e para a composicao
do gés seco foram feitas pela comparacdo entre dados coletados da literatura. A comparagédo
dos resultados da simulacdo com trabalhos de outros autores mostrou um comportamento bom
com a utilizacdo desses dados das constantes de equilibrio.

Um trabalho a ser ressaltado, que difere das abordagens acima mostradas, é o de Li et al
(2001) que desenvolveram um modelo de equilibrio ndo estequiométrico baseado na
minimizacdo da energia livre de Gibbs para simular a performance de gaseificadores. O
modelo que considerou um sistema de cinco elementos (C-H-O-N-S) e 44 espécies, levando

em conta as fases gasosa e solida. A composicdo gasosa e o poder calorifico do gas variaram
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principalmente com a temperatura. A pressdo somente influenciou significativamente o
resultado para faixas de temperatura elevada. Uma conclusdo dos resultados de Li et al.
(2001) mostrou o principio de formagdo do carbono sélido onde a composi¢do gasosa tornou-
se insensivel a quantidade de carbono adicional. Por outro lado, quando o estudo de Li et al.
(2001) forcou a funcdo de conversdo experimental de carbono, o modelo de equilibrio
cineticamente modificado forneceu boas predi¢cdes baseados em dados experimentais. A
influéncia da agua, incluindo a umidade do combustivel e o vapor injetado na reacdo, também
foi verificada naquele estudo com base no balanco da agua, tanto nos gases alimentados,

quanto nos produzidos.

De forma simplificada podemos resumir os fendmenos deste modelo, como observado
na Figura 2.1, uma vez que as hipoteses adotadas durante os calculos simplificam os
fendmenos, como equilibrio quimico, admitimos que tudo que alimenta o reator reage de

forma que somente gases e cinzas sejam produtos das reacoes.

Figura 2.1 - Esquema representativo do modelo zero dimensional
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Fonte: (Autoria propria)
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2.3.2 Modelo 1-D

Segundo Souza Santos, (2004), apesar de sua simplicidade, em certas situaces ou para
algumas geometrias, a abordagem unidimensional para a gaseificagdo pode levar a uma
representacdo razoavel de uma situacdo real, até em casos que o carbono soélido é usado como
combustivel pulverizado. Em reagdes de gaseificacdo ocorrem mudancas consideraveis na
temperatura, velocidade, pressdo e na composicdo dos reagentes. Portanto quaisquer outras
propriedades como massa especifica, viscosidade, condutividade térmica, difusividade ndo
podem ser assumidas como constantes durante a reagéo.

Modelos de simulacdo 1D geralmente utilizam um sistema de equacdes diferenciais
para solu¢bes numeéricas. Durante essas solugdes, as equacgdes sdo resolvidas em uma série de
volumes de controle, e os valores determinados em um elemento anterior, de temperatura,
pressdo, velocidade da biomassa e concentracdo, sdo utilizadas como condicfes de contorno
para 0 proximo elemento. Assim, assume-se que as grandezas nao variam para as
propriedades de cada elemento. Observa-se que essa suposicdo ndo acarreta perda na
possibilidade de grandes variacdes da propriedades o longo do reator.

Embora o tempo computacional aumente e isso signifique mais custo de simulacéo, ja
que os modelos 1D assumem que todas as propriedades ou condic¢des dentro do reator variam
apenas em um espaco de uma coordenada, ha uma melhoria consideravel na qualidade e
quantidade das informacdes obtidas pelos modelos 1D em comparacao aos zero-dimensionais.
As hipdteses de reacBes dentro do equilibrio quimico ndo sdo mais necessarias e fundamentais
ao modelo, bem como, os valores de temperatura, pressdes e composicdes de espécies gasosas
podem variar ao longo do reator.

Os fatores mais significantes para as simulacdes 1D de fenémenos de gaseificacdo sdo
que, para o desenvolvimento de um modelo deste género sdo necessarios conhecimentos mais
profundos das reacdes quimicas que agora ja ndo sdo mais governadas pela hipotese de
equilibrio quimico, o que consequentemente exigird submodelos numéricos. O modelo a ser
utilizado no presente trabalho é baseado nas equacdes de conservacdo para o0 solido
(biomassa), de conservacao das espécies gasosas e 0 balango energético, o qual é feito para
todas as fases.

Algumas caracteristicas podem variar bastante entre os diferentes modelos 1D

existentes, entre elas podemos citar a conservagdo do momento simplificada, pardmetros
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fisicos adequados e um algoritmo quimico adequado ao fendmeno de gaseificacdo, incluindo
as reaces de pirdlise, combustdo do carvdo, combustdo do gas, a gaseificacdo do carvéo, e as
reacOes das espécies envolvidas.

O trabalho Jayah et al. (2003) relata resultados experimentais extraidos de um
gaseificador do tipo downdraft fabricado no Sri Lanka para a industria de cha. Os autores
também realizaram simulagdes em um modelo hibrido subdividido em duas zonas, a da
pirdlise e da gaseificacdo. Tal estudo resultou em otimizacdo do processo em busca de uma
dimensdo ideal para a lasca da madeira e um teor de umidade para a operacdo 6tima do reator.
O estudo sugere também um comprimento 6timo para a zona de gaseificacdo visando uma
eficiéncia de conversdo de biomassa em géas aceitavel.

A simulacdo ou modelos matematicos de um gaseificador podem ndo fornecer a
predicdo com mais acuracia de sua performance, mas pode ser um guia qualitativo do efeito
do design, operacdo ou parametros de matéria prima. A simulacdo permite ao designer ou ao
engenheiro otimizar a operagdo ou o design da planta utilizando dados experimentais
disponiveis para uma planta piloto ou a atual. A simula¢do pode tambem identificar limites
operacionais ou perigosos, zonas de operacdo indesejaveis se elas existirem. Gaseificadores
modernos, por exemplo, geralmente operam a altas temperaturas e pressdes e sd0 expostos a
condicdes de operacdo extremas. Para reproduzir a operagdo do gaseificador nestas condi¢oes
extremas com intuito de melhorar sua performance pode ser perigoso, especialmente se este
tipo de operacdo nao for prioridade do projeto. Entdo a modelagem pode fornecer meios
menos extensivos de analisar os beneficios e 0s riscos associados.

Importante ressaltar que o objetivo da simulagdo ndo € substituir um bom trabalho
experimental e seus dados, especialmente em sistemas de gas-sélido como gaseificadores. Um
modelo matematico, embora sofisticado, pode ser inGtil caso ndo consiga reproduzir uma

operacdo real com um nivel de desvio aceitavel segundo Souza-Santos (2004).
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Figura 2.2 - Esquema representativo do modelo unidimensional
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Fonte: (Autoria propria)

Um bom modelo matematico pode: encontrar condi¢cbes de operacdo Otimas ou um
design para o gaseificador, identificar areas de interesse ou perigo na operacdo, fornecer
informacGes de condicBes de operacdes extremas (altas temperaturas, altas pressdes) quando
os experimentos sdo dificeis de reproduzir ou quando existem uma grande quantidade de
condicdes que podem ser obtidas experimentalmente assim garantindo a melhor interpretacéo
dos resultados experimentais e analisar comportamentos anormais do gaseificador quando

este ocorrer.
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3 CARACTERIZACAO DA BIOMASSA

3.1 DESCRICAO DA BIOMASSA

Biomassa como foi superficialmente citado no capitulo anterior somente inclui espécies
bioldgicas vivas e recentemente mortas que podem ser utilizadas como combustivel ou na
producdo quimica. Isso entdo exclui os materiais organicos que durante alguns milhdes de
anos foram transformados por processos geoldgicos em substancias como o carvdo e o
petréleo. A biomassa advém de fontes boténicas (espécies de plantas) ou biol6gicas (restos
animais e carcagas) ou até de uma combinagdo de ambas. Algumas fontes comuns serdo
apresentadas a seguir como por exemplo da agricultura: grdos de comida, bagaco, talos de
milho, palha, cascas de sementes, cascas de nozes e estrume de gado, porcos e aves. Da mata:
arvores, residuos de madeira, madeira e casca, serragem, lascas de madeira e restos de
moinhos. unicipal: Lodo de esgoto, derivados recusados de combustivel, sobras de comida e
restos de papel. Bioldgico: restos de animais, espéecies aquaticas e residuos bioldgicos.

Ela também pode ser transformada em trés tipos de combustiveis considerados
primarios: Em liquido (etanol, biodiesel, 6leo vegetal e 6leo de pirdlise), em gas (biogas onde
se aproveita CH4 e 0 CO,), gas produto (CH4, Hz, CO e 0 CO,), gas de sintese também
conhecido como syngas (CO e H,) e substituto ao gas natural (CH,4), e em sua fase solida
(carvdo ou biomassa torrefeita).

Sendo que destas quatro grandes categorias surgem outras. Podemos também citar os
quimicos como o metanol, fertilizantes e fibras sintéticas, energia em forma de calor e

eletricidade.

3.2 CONVERSAO DA BIOMASSA

Quando comparamos a biomassa convencional aos combustiveis fosseis, considerando
sua forma volumosa e inconveniente, esse fator torna-se decisivo em favor da utilizacdo de
derivados de petréleo como fontes energéticas. Ao contrario de gas ou liquido, a biomassa
solida ndo pode ser manipulada, armazenada ou transportada facilmente e, portanto, sob o
ponto de vista do uso energético existe a necessidade da conversdo de biomassa solida em

liquido e combustiveis gasosos.
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A conversdo bioquimica é talvez a forma mais antiga de gaseificacdo da biomassa. A
india e a China produziram gas metano para atender as necessidades energéticas locais de
digestdo microbiana anaerdbia de dejetos de animais. Atualmente, a maior parte do etanol
processado é destinado para os combustiveis de automoveis e este é produzido através da
fermentacdo do milho e no cenério nacional temos a fermentacdo da cana de acucar. A
conversdo termoquimica da biomassa em gases € um pouco mais tardia. Historicamente a
utilizacdo de biomassa em gaseificadores em pequena escala comecou durante a Segunda
Guerra Mundial, quando havia mais de um milh&o de unidades em uso.

Na conversdao bioquimica, as moléculas de biomassa sdo divididas em pequenas
moléculas por bactérias ou enzimas. Este processo € muito mais lento do que conversdo
termoquimica, mas nao requer muita energia externa. As trés principais rotas para a conversao

bioguimica séo:

e Digestdo (anaertbia e aerobia)
e Fermentacdo Enzimatica

e Fermentacdo com hidrolise acida

Os principais produtos da digestdo anaerébia sdo o metano e o dioxido de carbono
aléem de um residuo sélido. As bactérias tém acesso de oxigénio a partir da biomassa ao invés
de utilizar o ar ambiente. Ja a digestdo aerdbia consiste também na transformacéo bioquimica
da biomassa, exceto pelo fato de que os microrganismos envolvidos no processo precisarem
do oxigénio.

Na fermentacdo, parte da biomassa é convertida em agucares com acido ou enzimas. O
acucar € convertido em etanol ou outros produtos quimicos com o ajuda de leveduras. Ao

contrario de digestdo anaerdbia, o produto da fermentacéo € liquido.

3.3 MOTIVACAO PARA O USO DA BIOMASSA

A gaseificacdo é quase tdo antiga como a combustdo, mas é menos desenvolvida, pois o
interesse comercial ndo foi t&o forte como o observado na combustéo. No entanto, atualmente
houve uma recente onda de interesse na conversdo da biomassa em gas ou liquido devido a

trés fatores de motivacdo: as questdes renovaveis, ambientais e sociopoliticas.



39

Os combustiveis fosseis como carvéo, petréleo e gas sdo fontes boas e convenientes de
energia e satisfazem as demandas energéticas da sociedade de forma muito eficazes. No
entanto, hd um grande problema: os recursos de combustiveis fosseis sdo finitos e ndo
renovaveis. A biomassa, por outro lado, cresce e é renovavel. Uma cultura de corte voltara a
crescer no proximo ano, ja que um corte feito hoje na arvore podera crescer dentro de uma
década. Diferentemente dos combustiveis fosseis pois a biomassa ndo € susceptivel de ser
esgotada com 0 consumo e conseguintemente por esta razéo, o seu uso, especialmente para a
producdo de energia esta crescendo rapidamente. Podemos argumentar contra o corte de
arvores para energia, pois eles servem como um meio de absorcdo do CO, um fato inegavel,
entretanto uma arvore deixa de absorver CO, apds sua morte. Ha também outra questdo que
se isolada na floresta, a arvore pode liberar CO, em um incéndio florestal ou liberar mais CH,4
quando se decompde em agua tornando-se assim nociva. O uso de uma arvore como
combustivel apos a sua morte fornece energia neutra em carbono, bem como evita a liberacéo
de gases de efeito estufa a partir da madeira morta. A melhor opcédo € o corte de novas
plantagdes como ja é feito por algumas industrias de celulose. Existe a possibilidade de
considerar as plantas de crescimento rapido como combustivel para novos projetos
energéticos, tais plantas tém um periodo muito curto para o crescimento que pode ser
contabilizado em meses.

Os beneficios ambientais se justificam com a crescente evidéncia do aquecimento
global e a necessidade de reduzir os danos causados a natureza pelo homem como a emissdes
de gases nocivos e que contribuem para o efeito de estufa estd sendo amplamente
reconhecido. Emissdo de outros poluentes atmosféricos, tais como NO,, SO,, e Hg, ndo séo
mais aceitaveis, como era observado no passado.

A biomassa possui um diferencial, uma vez que ndo faz nenhuma contribuicdo liquida
para as emissbes de dioxido de carbono para a atmosfera. Regulamentacdes para a
formalizacdo da biomassa como algo economicamente viavel estdo em vigor em muitos
paises. Por exemplo, a biomassa se substituida por combustiveis fosseis em uma planta, terd
um ganho de créditos para reducdo de CO, equivalente ao combustivel fossil que estava
emitindo. Tais créditos podem ser vendidos no mercado de receitas adicionais nos paises em
que tais operacOes estdo em pratica. Aspectos como a emissao de CO, remocdo de enxofre e
nitrogénio, emissao de cinzas e outros gases nocivos a salde também sdo contabilizados no

que diz respeito aos beneficios ambientais do uso da biomassa.
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Os beneficios socio-politicos da biomassa sdo substanciais. Por um lado, a biomassa
cultivada é recurso que promove o crescimento local. Para uma usina de biomassa ser
economicamente viavel, a biomassa tem de advir de dentro de certa distancia dela. Isto é todas
as centrais de biomassa podem propiciar o desenvolvimento de indUstrias associadas para o
crescimento do uso da biomassa, sua coleta e transporte. Acredita-se que uma unidade de
combustivel de biomassa pode criar até 20 vezes mais empregos do que os criados por uma
usina a carvao ou a Gleo base (segundo Van Loo e Koppejan, 2008, p. 1). A industria da
biomassa, portanto, tem um impacto positivo na economia local. Outro aspecto muito
importante da energia, combustiveis ou produtos quimicos gerada por biomassa é que estes
reduzem a dependéncia de combustiveis fosseis importados. O comportamento volatil da
politica mundial tem mostrado que a oferta e o preco podem mudar dramaticamente dentro de
uma curto espaco de tempo, ocasionando um forte aumento no preco da matéria-prima. Se

cultivadas localmente a biomassa, é relativamente, livre de tais incertezas.

3.4 REVISAO DE PROPRIEDADES DE BIOMASSA NECESSARIAS A SIMULACAO
NUMERICA

3.4.1 Perda de carga

Um dos trabalhos realizados em paralelo a este estudo além do desenvolvido por Santos
2011, foi o estudo desenvolvido por Cruz et al, 2010 onde a perda de carga com diferentes
vazdes foi experimentalmente analisada. Assim estimaram e previram o comportamento do
leito fixo de acai sem fibras no reator de gaseificacdo. A perda de carga vide Figura 3.1
obtida por Cruz et al, (2010) foi utilizada neste trabalho.

Observamos que quanto maior a velocidade maior a queda de pressdo através do leito.
Para as mesmas condicdes hidrodindmicas, o aumento da altura do tubo proporcionara um
aumento na queda de pressdo. E para um determinado didmetro do tubo, o efeito da parede
aumenta com o aumento do tamanho de particulas. Assim, hd mais canalizacdo do fluido em
um leito com particulas grandes que com pequenas e, portanto, proporciona uma menor queda
de pressdo. Conclui-se também que para 0 mesmo valor do nimero de Reynolds, a queda de

pressdo em um leito de esferas € muito menor do que a de outras formas de particulas,
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enquanto que no leito de com particulas cilindricas solidas € o mais elevado. Portanto, a perda
de carga esta estritamente ligada a porosidade do leito.

Figura 3.1 - Perda de carga no leito fixo de agai
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Fonte: Cruz et al. (2010).

3.4.2 Porosidade

Os estudos experimentais citados acima também obtiveram resultados da porosidade
através de ensaios realizados com um leito fixo com igual proporcéao ao reator do gaseificador
downdraft de carocos de acai sem fibras e que tal grandeza podemos de forma resumida
conceituar que nada mais é que a fracdo de vazios contidos dentro do reator uma vez ocupado
com os carogos de acai sem fibras. Sabe-se que a porosidade (¢) € a percentagem volumétrica
ocupada ou por ar ou por volume de vazios dentro de um determinado volume total que

corresponde ao volume interno de nosso reator.
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Uma das possiveis razdes para o comportamento andémalo do leito de particulas
esféricas pode ser a estrutura do leito em termos da sua tortuosidade. E possivel que os leitos
de particulas cilindricas tenham uma estrutura mais tortuosa do que a de particulas esféricas.
E bem conhecido que os fluidos que escoam perdem sua energia mecanica na forma de
pressao, quando estes seguem um caminho curvo. As particulas cilindricas podem orientar-se
em varios angulos em relacdo ao eixo do leito. Ja as esferas, em virtude da sua forma original,
sdo incapazes de influenciar a estrutura do leito por sua orientacdo. Além disso, as perdas por
atrito no leito de cilindros com ranhuras podera ser superior devido a irregularidade da

superficie das préprias particulas.

Figura 3.2 - Porosidade ao longo do leito preenchido com carocos de acai
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Fonte: Cruz et al. (2010).
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3.4.3 Diametro médio da particula de biomassa

Outro pardmetro que também foi avaliado no trabalho de Cruz et al (2010) foi o
didmetro médio do caroco de acai, que consiste em fator importante na determinacdo da
porosidade e no desenvolvimento do processo de gaseificacao.

Este parametro afeta diretamente as reagdes de gaseificacdo, onde quanto menor este
didmetro maior sera a tendéncia de queima na zona de combustdo o que pode acarretar em um
deslocamento desta zona resultando na proliferacdo de diversas zonas quentes ou frias e
eventualmente bolsdes de gas indesejaveis. As medidas foram realizadas em uma amostra de
230 carocos de acai e representam os trés didmetros de um caroco de acai, de acordo com

direcbes x, y e z.

Figura 3.3 - DirecGes adotadas na determinagdo do diametro médio do acai

Fonte: Cruz et al. (2010).

A amostragem foi feita com um tubo de 1,5 m de comprimento, contendo 14,02 kg de
carocos de acai sem fibra, de posse dos valores do didmetro médio dos carogos, como
podemos observar na Tabela 3.1 e da massa média de um caroco de acai sem fibra,

determinamos assim o volume ocupado pelos carocos de acai.
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Tabela 3.1 - Didmetro médio nas dire¢des da amostra de 230 carogos de acai

Diregdes X Y Z
Diametro médio 1,1554 cm 0,9737 cm 0,9649 cm
Desvio Padrao 0,0684 0,0834 0,0644

Fonte: Cruz et al. (2010).

Se adotarmos que o nlcleo de acai é uma esfera perfeita para efeito de célculo,
devemos tirar uma média para as trés direcGes de diametro, e assim obteremos um valor
médio do diametro médio de carocos de acai. Este valor foi de 1,03 cm. Para efeito das
simulacdes realizadas no presente trabalho, este sera o didmetro da particula adotado no

cadigo.

3.4.4 Dados térmicos

As analise dos dados térmicos segundo Gaur e Reed (1995) fornecem a informacéo
para a identificacdo de diferentes tipos de mecanismo, determinacdo dos parametros cinéticos
e a otimizacao das condigdes que favorecem uma reacdo & outra. Assim como as temperaturas
especificas que ocorrem as varias reacdes heterogéneas, suas taxas de reacdo e energias sao
informacGes relevantes para engenheiros envolvidos no desenvolvimento de sistemas.

Sendo assim, conceituaremos a termogravimetria. A  termogravimetria
(ThermoGravimetry- TG) envolve a variacdo de massa durante uma reacdo. A técnica é
aplicada em reacbes onde ocorre uma volatilizagdo significante da massa da amostra.
Também conhecida como Analise termogravimétroca, (ThermoGravimetry Analysis - TGA).

Resumidamente existem dois tipos de termogravimetria, uma chamada de isotérmica e a
dindmica. Basicamente a isotérmica consiste na mudanca da na massa da amostra a uma
temperatura constante em funcdo do tempo. O processo implica em colocar uma amostra de
massa conhecida em um forno com uma atmosfera com oxigénio, ou inerte, controlada a uma

temperatura desejada. A perda de massa da amostra é medida em fung@o do tempo e o gréfico
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gerado por este processo chama-se termograma. Muito utilizado para analisar a estabilidade
térmica da amostra, a taxa de decomposicdo, o efeitos de varios gases na decomposicdo da
amostra, as possiveis reaces de adsorcao e dissorcdo e finalmente para determinar a cinética
das reacOes que estdo ocorrendo.

J& a termogravimetria dindmica consiste numa aquisicdo continua da mudanca de massa
da amostra numa atmosfera estatica ou corrente de gas em funcdo do tempo variando a
temperatura a uma taxa de aquecimento fixa. Instrumentos modernos podem variar a taxa de
aquecimento em uma faixa de vérias temperaturas e manter por tempo especificos. A
gravimetria e os dados de temperatura sdo gravados continuamente no curso de medigdo da
termogravimetria. Calculos simples da primeira derivada da massa pelo tempo ou temperatura
determinam as zonas de reacao.

Assim a termogravimetria e a termogravimetria diferencial (Differential
ThermoGravimetry - DTG) tém muitas vantagens sobre a termogravimetria isotérmica. Uma
delas € que conduzindo um experimento é possivel caracterizar o comportamento da espécie
sobre uma faixa ampla de temperatura e assim ter uma no¢do do comportamento térmico em
todas as temperaturas de interesse. Assim é possivel também determinar os parametros
cinéticos de varias reacfes sobre uma faixa temperatura das que podem ser estudadas na
termogravimetria isotérmica pela variacdo da taxa de aquecimento. Outra vantagem € a
eliminacdo de erro de amostra para amostra como uma tiragem € usada para determinar a
reducdo de tempo na realizacdo de estudos de cinética. Outro tipo de termogravimetria que
ndo muito usual é a chamada termogravimetria quase-estatica onde a amostra é aquecida a
uma massa constante para cada série de aumento de temperaturas.

A taxa de aquecimento na analise termogravimétriva € importante na determinacao da
temperatura em que as reacdes de decomposicdo ocorrerdo. Uma conclusdo conjunta que
varios pesquisadores obtiveram foi que um aumento nesta taxa de aquecimento provoca uma
mudanca a altas temperaturas e este efeito é previsto teoricamente em estudos cinéticos. O
importante ao compreender este efeito € que a maioria dos dados térmicos coletado a taxas de
aquecimento baixas, enquanto que a aplicacdo na engenharia estes parametros cinéticos
obtidos serdo aplicados a casos onde a ordem de magnitude é muitas vezes maior ou menor.
Para efeito do presente trabalho, as analises termogravimétricas foram realizadas a pressao

atmosférica sob atmosfera inerte de nitrogénio com uma vazdo de 100 ml / min.
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Figura 3.4 - Efeito da variacdo da temperatura de aquecimento no carogo de acai.
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Fonte: (Autoria propria)

Ha uma formulacdo matematica para analise dos dados gerados pela termogravimetria
amplamente utilizado e que se baseia no método integral. A taxa de conversdo correspondente
& decomposicao térmica do solido é descrita como produto entre duas fungdes dependentes da
temperatura e da taxa de conversdo. Sendo o a fragdo que ¢ pirolisada a cada instante de

tempo para diferentes temperaturas é dada por:
(3-1)
Mg — MYy

o=
mu_mf

Onde: m,= Massa inicial da amostra [mg]

m,;= Massa da amostra no tempo i [mg]
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= Massa da amostra final [mg]

E a expressdo matematica para o produto das funcdes dependentes que correspondem &

taxa de conversao é:

(3-2)
de — (T
= = K(Df(a)
Uma vez que a relagdo de Arrhenius estabelece que k(T") é dado por:

(3-3)

)

m|m'

k(T) = Jﬁlntj'lI

Onde:

A= Fator de freqiiéncia pré exponencial [s]

E= Energia de ativacdo [kJ/mol]

R = Constante universal dos gases [kJ/mol.K]
T = Temperatura [K]
Substituindo temos entdo que:

(3-4)

2 4w
— = Ade’ RT o
dt
Podemos rearranjar os termos e coloca-los de forma que esta equacdo expresse a
variacdo do grau de transformacdo de um solido em funcdo da temperatura como segue

abaixo:
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(3-5)
= (
At _ (G
F@

Como sabe-se que a pirdlise & uma reacdo muito complexa tornando a funcéo f(a)

complexa também. Desta forma entdo assume-se que a rea¢do obedece uma cinética de ordem

e fica sob a forma apresentada na equacgéo abaixo:

(3-6)
fla)=(1—a)
Logo a equacéo (3-6) pode ser reescrita por:
da ) (3-7)
_dt _ 4. GE
(1—-a)
Aplica-se o logaritmo neperiano em ambos lados e tém-se que:
da . (3-8)
_dt | _ _=
In - In(A) o7

Utilizando os valores experimentais da perda de massa e da taxa de conversao, o grafico

N T L E
em funcdo de 1/T nos fornece uma reta cuja inclinagéo € igual a — e o ponto onde esta reta

intercepta o eixo das ordenadas € igual a In (4)

A seguir o grafico da perda de massa de caroco de acai com o0 aumento da temperatura a

uma taxa de aquecimento de 2°C/min é mostrado:



Figura 3.5 - Perda de massa com aumento de temperatura para o caroco de acai.
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Fonte: (Autoria prépria)

Figura 3.6 - DTG do caroco de acai.

0.1 —

-0.1 —
.02 —|

-0.3 —

dmidt [%]

.04 —|

-05 —

-0.6 —

300 400 500 600 700 800 900
Temperatura [K]

Fonte: (Autoria propria)



50

Analisando o gréfico acima podemos observar nas curvas obtidas em atmosfera de
nitrogénio que o processo de volatilizagdo inicia-se em torno de 450 K e a maxima taxa de
perda de massa ocorre na faixa de temperatura de 500 a 650 K.

Trés zonas de perda de massa podem ser observadas: a primeira, ~300 K é devida a
evaporacdo da &gua e componentes volateis leves presentes na biomassa, enquanto que a
segunda (500-600 K) e a terceira (600-700 K) s&o devidas ao processo de conversdo. A
amplitude da perda de massa nestas duas etapas do processo de conversdo difere de uma
espécie de biomassa para outra. Geralmente na segunda etapa do processo a taxa de perda de
massa é menor para as espécies com alto teor de lignina, o que sugere uma correlacdo entre a
amplitude da curva com o teor de lignina. Existem estudos que também subdividem as duas
altimas curvas observadas como uma pirolise ativa e passiva respectivamente denominadas
desta forma pelo modo com que perdem a massa de forma rapida na ativa e continua e lenta
na passiva e se da desta forma pela degradacéo térmica da lignina ou pela complexidade dos

componentes massicos do peso molecular da biomassa.

3.4.5 Andlise quimica elementar

Duas analises podem ser feitas a partir da biomassa para determinar-se as propriedades
fisicas e quimicas. Primeiramente desenvolvidas para a analise do carvao, atualmente
disponiveis em laboratérios comerciais para 0s mais variados tipos de materiais. Sendo a
analise da composicdo quimica imediata mais simples de ser realizada quando comparada a
esta. A analise da composicdo quimica elementar pode ser definida como a obtencdo dos
percentuais em massa dos principais elementos que constituem a biomassa, geralmente
referente a base seca, logo se desconsidera a presenca de agua. Sdo geralmente apresentados
valores para o carbono (C), hidrogénio (H), enxofre (S), oxigénio (O), nitrogénio (N) e cinzas
(A). Esta tltima parcela agrega todos os elementos ndo combustiveis.

Os procedimentos de referéncia para determinacdo desta composicdo sdo apresentados

nas normas americanas ASTM e estdo devidamente dispostos na Tabela 3.2.

3.4.6 Analise quimica imediata
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Como relatado no item anterior esta analise é relativamente mais simples quando
comparada a andlise da composicdo quimica elementar sendo esta referente ao contetdo
percentual, baseado na massa do combustivel, do carbono fixo, materiais volateis, cinzas e

eventualmente umidade.

3.5 CARACTERIZACAO DAS BIOMASSAS

O presente trabalho simulou numericamente dois tipos de biomassa: carogo de acai e
lodo de esgoto. Tais biomassas tém identidades entre si pd possuirem teor de umidade
altamente varidvel, e quando utilizadas em processos de gaseificacdo, as concentracfes das
espécies no gas produto variam fortemente em funcdo dos teores de C, H, N e O e da

umidade.

3.5.1 Caroco de acai

A analise imediata do caroco de acai foi efetuada pelo LACBIO/EBMA — Laboratorio
de Caracterizacdo de Biomassa/Energia, Biomassa e Meio Ambiente — que integra o
Laboratorio de Engenharia Mecénica — Universidade Federal do Para e a analise elementar
pelo LABCAT - Laboratério de Catalise — Da Universidade de Brasilia (UNB)

Os procedimentos padrdes, estabelecidos pela ASTM (American Society for Testing
and Materials), foram seguidos para que a caracterizacao obtivesse sucesso (Tabela 3.2).

A caracterizacdo do caroco de acai passou pelos seguintes processos: Amostragem e
preparacdo das amostras, determinacdo do teor de umidade, determinacdo do poder calorifico
superior, determinacdo do teor de volateis, determinacdo do teor de cinzas, determinacdo do
carbono fixo e determinacdo da massa especifica.

E importante mencionar o cenario de onde se obtém a biomassa para este trabalho, o
caroco do acai é amplamente consumido na Regido Norte, especificamente em Belém, para a
retirada de sua polpa e este é destinado para o consumo alimentar, panorama observado tanto
na capital quanto no interior em comunidades isoladas. Uma vez que a polpa é extraida restam
0S carogos, que na maioria das vezes sdo destinados & queima a céu aberto ou destinado a

lixdes sem controle nenhum da queima e da decomposicéo. Segundo Luczynski (2006) e de
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posse dos dados publicados em termos quantitativos, a quantidade de acai produzida por ano
no estado do Paré é de aproximadamente 300.000 ton e no municipio de Belém 150.000 ton.
O volume de polpa de acai vendido em Belém é cerca de 15.000 litros gerando um residuo de
carocos jogados fora em Belém de 135.000 ton.

A seguir na tabela Tabela 3.2 sdo listadas as caracteristicas e a norma correspondente

que regulamenta a obtencédo das propriedades do caroco da agai.

Tabela 3.2 - Caracterizac¢do do caroco de agai

Caracteristica Norma
Preparacdo das amostras e ASTM - E 1757
Amostragem
Massa especifica [kg/m’] ASTM —E 873 -82
Teor de umidade [%] ASTM -D 3173 -03
Poder Calorifico Superior [kJ/kg] ASTM —E 1756 - 08

Analise Imediata (wt % b.s.)

Teor de Volateis ASTM —E 872 -82
Carbono Fixo ASTM — E 870 — 82
Cinzas ASTM - D 1102 — 84

Analise Elementar (wt % b.s)

C ASTM - D 3178

H ASTM - D 3178

N ASTM - D 3177

S ASTM - D 3179

@) **Q valor obtido para % de O é obtido por
diferenca

Fonte: (Autoria propria)
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Como caracteristica peculiar desta biomassa podemos citar que sua forma é esférica e
fibrosa de cor purpura bem proxima ao negro. Tais caracteristicas auxiliam sua queima no
gaseificador pois a biomassa consumida desliza sem muitos obstaculos devido sua
esfericidade porém as fibras representam um fator inconveniente no que diz respeito a
incrustagdo de alcatréo, para solucionar esse entrave foi desenvolvido no LACBIO/UFPA um
equipamento, na verdade utilizou-se a mesma maquina utilizada para retirar a polpa do acai,
mas suas pas foram modificadas de forma que as fibras fossem retiradas, estes inconvenientes
a respeito da concentracdo de alcatrdo sélido foram observados no trabalho de Alves, 2011. O
reator de gaseificacdo utilizado no trabalho de Santos (2011) operou com 0S carogos sem
fibras.

Trés analises foram efetuadas em trés diferentes laboratorios, uma no laboratério da
UFRGS, outro no LACBIO/UFPA sendo estas analises feitas com o caro¢o com as fibras e
uma analise na UNB com o caroco desfibrado.

Tabela 3.3 - Dados de caracterizacao do caroco de acai.

Caracteristica LABCAT — LACBIO- UFPA UFRGS
UNB
Massa especifica [kg/m’] - 473,92 -
Amostra 1 Amostra 2
Teor de umidade - % - 24,41 15,48 16,53
Poder Calorifico Superior - 18022,28 17962,95 16822,56

[kJ/kg]

Analise Imediata (wt % b.s.)

Teor de Volateis - 79,19 79,93 71,95
Carbono Fixo - 18,68 18,68 27,18
Cinzas - 1,39 1,39 0,87

Analise Elementar (wt % b.s)
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C 46,04 48,45 47,00
H 6,77 5,79 6,58
N 7,99 0,02 1,07
S 0,08 0,79 0,85
) 38,38 44,95 44,49

Fonte: (Autoria prépria)

Como observado na tabela acima, o percentual de oxigénio em todos os resultados
apresentados a seguir é obtido através da soma e por seguinte pela diferenca de 100. Os dados
de analise elementar obtidos pelo ensaio realizado na UNB serdo adotados nesse trabalho,
pois o gaseificador operou com carogos desfibrados como foi apresentado no trabalho
experimental de Santos, 2011. Com isso podemos observar que os teores de carbono e enxofre

séo superiores quando comparados 0s caro¢os com e sem fibras.

3.5.2 Lodo de esgoto

O tratamento do lodo de esgoto inicia-se com os liquidos sendo descarregados para um
ambiente aquoso, enquanto os sélidos serdo removidos para tratamento e disposicdo final.
Dentre os componentes removidos durante este processo podemos incluir graos, lamas, entre
outras impurezas. Dos componentes removidos pelo tratamento de efluentes, o lodo é de
longe 0 maior em volume, por isso 0s métodos de manipulacéo e eliminacdo sdo um assunto
de grande preocupacéo.

A Companhia de Aguas e Esgotos de Brasilia (CAESB) produz diariamente 30
toneladas (base seca) de lodo de esgoto a partir do processo de tratamento de efluentes
gerados por cerca de 2,2 milhdes de habitantes. Atualmente, parte do lodo é destinada a
recuperacdo de areas degradadas.

Assim novos métodos de eliminacdo e algumas alternativas estdo atualmente sendo
propostas a fim de minimizar os inconvenientes existentes no processo.

O Lodo de esgoto analisado no presente trabalho foi digerido anaerobicamente nas

estacOes de tratamento de esgoto da Asa Norte e Asa Sul em Brasilia. Amostras de lodo
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umido (aproximadamente 20% de sdlidos totais) foram previamente desidratadas e secas
naturalmente na Unidade de tratamento de lamas (SLP) da CAESB. A caracterizagdo quimica
do lodo de esgoto foi realizada no Laboratorio de Catélise, Instituto de Quimica -
Universidade de Brasilia.

Antes de caracterizacdo quimica, com excecdo da analise de umidade, as amostras de
lodo foram secas a 105 ° C por 24 horas devido o alto teor de umidade presente na biomassa.

A calcinacdo do lodo foi realizada pelo aquecimento do ar a 800 ° C por 8 horas. A
amostra de cinzas entdo foi resfriado e submetido a espectroscopia XRF.

O teor de umidade e volateis foram determinados de acordo com a metodologia descrita
no Métodos Padrdes de “Rxamination” de Aguas e Efluentes.

A andlise elementar dos principais elementos (C, H, N) e a composi¢do de cinzas de
lodo foram realizadas por Fluorescéncia de Raios X (FRX), anélise por espectrometria de
EDX 720 (Shimadzu). A quantidade de oxigénio foi obtida subtraindo a soma do C, H, N e as
cinzas de 100, assim como 0 carogo de acai.

A andlise termogravimétrica (TG) e térmica diferencial (DTA) das amostras de lamas
foram realizadas na Termo-balanca 2960 TGA-DSC na faixa de 25 — 1000 ° C, com taxa de
aquecimento de 10 ° C/min, em 100 cm*/min de fluxo de gés N..

O Poder calorifico superior foi obtido pela formulacdo apresentada em Sheng e
Azevedo (2004), atraves dos valores obtidos na analise elementar. Na Tabela 3.4 podemos

visualizar o resultado dessas analises.

Tabela 3.4 - Andlise Elementar do lodo de esgoto obtido por FRX/EDX

Caracteristica Lodo de esgoto

Andlise imediata (Wt % b.s)

Cinzas
51,77

Teor de umidade
31,71

Andlise elementar (Wt % b.s)

C
36,22
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H
13,95
N
7,75
(0]
42,10
Fonte: (Autoria propria)
Figura 3.7 - Perda de massa e DTG do lodo de esgoto
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Fonte: (Autoria propria)

A partir deste estudo podemos encontrar 0s valores para a energia de ativacéo e fator
pré exponencial para as biomassas em questdo. Conveém citar que existe vasta bibliografia
destas duas constantes embora ela seja Unica para cada biomassa, logo o que geralmente
acontece € a utilizacdo das constantes publicadas na literatura e sua utilizacdo em simulac6es
numéricas o que insere um erro ja que as condicBes climaticas e caracterizacdo da biomassa

entre outros fatores sdo contabilizadas na obtencéo destas constantes.
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4 METODOLOGIA NUMERICA

A modelagem Zero dimensional, objeto deste trabalho, foi desenvolvida levando em
conta a possibilidade de comparacdo dos resultados obtidos com os dados experimentais da
operacao de um gaseificador experimental construido pelo EBMA em Belém — Para.

O gaseificador co-corrente que tem altura de 1,5 m e didmetro de 15 cm, que opera em
regime permanente e escoamento co-corrente.

O presente codigo numérico de simulacdo 0-D do processo de gaseificacdo sera
explicado em trés partes. A primeira parte constitui-se no desenvolvimento tedrico com as
hip6teses consideradas, os calculos e os equacionamentos utilizados no programa. A etapa
seguinte consiste no fluxograma e a definicdo de variaveis de entrada e aquelas que serdo
calculadas, bem como, variaveis de saida. A Gltima consiste nas equagdes, que serao reescritas
de acordo com a linguagem de programacdo escolhida, Compaq Visual Studio FORTRAN
Verséo 6.5.

Nos itens a seguir serdo descritas as etapas e consideracdes feitas para a criacdo do
programa de simulacdo que fornece como saida a composicdo do gas produto, a temperatura

do gés e eficiéncia energética da gaseificacdo de biomassa.

4.1 MODELO ZERO DIMENSIONAL

Na Figura 4.1, é apresentada a estrutura do modelo de equilibrio quimico. Todas as

etapas do fluxograma serdo explicadas a seguir.
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Figura 4.1 - Estrutura do modelo

Biomassa

Analises Umidade
Elementare %

Imediata

Temperatura dos reagentes

Calculo do equilibrio quimico
Inicio do calculo

: Utilizagao do Método de Newton Raphson para : .
Composicao molar da biomassa H solucionar o sistema de,equacoes nao lineares | Hll  Comparagao
Massa molar representativa da biomassa . @y.82.33, 34,35, 3. 37 € 3g € entre as
Numero de moles da umidade : : temperaturas
Razao oxidante-combustivel H  Solucionar a, a,, s, 3, a5, 3, 3; € 3g(nUmero de [

moles dos produtos e sua soma)

Entalpia representativa de formacgéo da biomassa Balango de energia
Temperatura dos produtos

Utilizacao do M étodo Newton Raphson para
solucéo da equacéo polinomial

Fonte: (Autoria prépria)

No primeiro estagio, iniciando com os dados de entrada (em vermelho na figura),
algumas constantes foram obtidas através de testes conduzidos em laboratério como descrito
no capitulo anterio. Nesse primeiro modulo de entrada sdo inseridos os teores de carbono,
hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e enxofre (CHONS), o teor de umidade da biomassa, a razao
de equivaléncia, uma temperatura inicial dos reagentes e uma temperatura de referéncia.

A partir destes dados de entrada os calculos sdo executados (médulo azul da Figura
4.1) O balango das equacbes das reacBes quimicas e a razdo de equivaléncia imposta como
valor de entrada, determinam o nimero de moles da umidade e o nimero de moles do
oxidante, nesse caso 0 ar. Nesse mddulo pode-se obter também a entalpia de formacéo
representativa da biomassa, conhecendo o Poder calorifico superior da biomassa.

Em um segundo passo (representado pelo médulo de cor roxa, Figura 4.1), um chute
inicial é dado para a temperatura de reacéo e esta temperatura corresponde a do gas produzido
(cor laranja no diagrama, Figura 4.1). A composi¢do do gas produzido para esta temperatura é

estimada com base na minimizagdo da energia livre de Gibbs para o calculo das constantes de
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equilibrio. Um subalgoritmo com o método de Newton Raphson (ainda na cor roxa, Figura 4-
1) foi implementado para solucdo do sistema de equacdes ndo lineares resultante das equacgdes
do balan¢o de massa e minimizagdo da energia livre de Gibbs, com as devidas constantes de
equilibrio.

Apos a determinacdo das concentragcbes molares a partir das equac6es de reacdes no
equilibrio quimico e minimizacdo da energia livre de Gibbs, o cddigo determina a entalpia
absoluta dos reagentes e a entalpia absoluta dos produtos. E importante ressaltar que tal
solucdo também é encontrada utilizando o0 método de Newton Raphson para a determinacéo
das raizes polinomiais da integral dos calores especificos oriundos dos calculos da entalpia
absoluta.

Apos isso, € estabelecido um critério de parada, que no caso do modelo do presente
rtabalcho foi utilizado o equilibrio térmico e quimico (representado pela cor verde, Figura 4-
1). Caso o critério seja satisfeito a composicdo molar e a temperatura de reacdo sdo obtidos e
se segue para 0 poOs processamento (representado pela cor rosa, Figura 4-1), caso ndo seja
satisfeito continua o processo de iteracdo, a partir da ultima temperatura de reacao obtida até

que a condicdo seja satisfeita.
4.2 DESENVOLVIMENTO DO MODELO MATEMATICO DO MODELO 0D

4.2.1 Equac0es bésicas

O presente modelo resolve um grupo de equacdes considerando o equilibrio quimico
das espécies. O modelo se baseia na entrada dos valores de CHONS, ou seja, baseia-se no
balanco e equilibrio dos atomos de carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e enxofre.

Sendo onze os componentes envolvidos na reacdo entre reagentes e produtos: biomassa seca

(c.H,O.N,S,), 4gua (H,0), oxigénio(0,), nitrogénio( N,), dioxido de carbono (€0,),
monoxido de carbono (£@), hidrogénio (H,), dgua (H,0), metano (CH,), nitrogénio (N,) e

dioxido de enxofre (50,).
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Para a simulacdo do processo de gaseificagdo de biomassa, considera-se que no sistema a
biomassa Umida reagira com o ar formando componentes gasosos seguindo uma reagéo global

do tipo:

C,H,ON,S,+aH,0+ B(0,+3,76 N,)

x iy Twe

-+ a0, +a,C0 +a;H, + a,H,0 +a.CH, + a.N, + a,50, (4-1)

Onde x, y, z, w e v sdo respectivamente as fracdes molares de C, H, O, N e S na

composicdo equivalente de uma biomassa seca. Tais coeficientes sdo calculados em funcéo da

massa de biomassa seca, aqui denominado por m,;, . e as fragdes massicas C, H, O, NeS. E

importante ressaltar que neste trabalho consideraremos o x=1, logo os coeficientes seguintes,
Yy, z, w e v serdo divididos pelo percentual de carbono da analise, normalizando-se com o

carbono, como segue nas equacoes (4-2) e (4-3):

H*=my,. _D*mbim _N*mbmﬁ _S*mbim

: Z=— W= ey = (4-2)
C* MW, C = MW, C = MW, C = MW,

x=1v=

¥y w

V W
CH ON,S,+ B,.(0,+3,76 N,) = xCO, + “EHEU + [E + 3,768, )N, +vs0, (4-3)

Considerando uma combustdo completa de biomassa seca com oxigénio presente no ar,

vista na Eq. (4-3, obtém-se o valor do nimero de moles do ar para o caso estequiométrico,

denominado £__., através do balanco de dtomos desta equacdo, como segue na Eq. (4-4):

gt
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y z
Bowe =x+3 =5+ (4-4)

De posse do valor de beta estequiométrico pode-se voltar a contabilizar o nimero de
moles do ar da reacdo global na Eq. (4-1), desde que seja imposto um valor de razdo de
equivaléncia (@), o qual é definido pela razdo combustivel-oxidante (beta) sobre razdo

combustivel-oxidante estequiométrico (beta estequiométrico):

Npio 1t+a
— No:rri _ 4,76 * JE _ ﬁasr
" TWe|  _1¥a %77 (4-5)
Nﬂxﬂ' gst 41?5*&93:

E importante ressaltar que Reeds (2004) e outros autores estudaram a faixa de variagao
da razdo de equivaléncia (®) para os processos de gaseificacdo e mostraram que para
gaseificacdo ela geralmente varia entre 2,5 a 5,0.

A quantidade molar de agua contida em um mol de combustivel, denominada neste
trabalho de o, pode ser determinada pela Eq. (4-6), em funcdo da umidade relativa da
biomassa, (aqui chamada de RM), fornecida em percentual de massa molecular representativa

do combustivel seco e do massa molecular da agua, se a mesma for de base imida:

1 o« MWy
RM =—22 4+ 100 =——22 4 100 (4-6)
Mpicu Mpicu
_ RM «myp;, .
@ = MWy, o » (100 — RM) (4-7)

A massa total de biomassa contabilizando a umidade é descrita na Eqg. (4-8), enquanto

que a massa total de biomassa seca € descrita na Eq. (4-9):
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Mpiou = Mpios+ Mup = Mpjoe +A* MWy g (4-8)

Mpios = Mpiou — Mpyn = Mypjou — A * MWy o (4-9)

100 * o = MW,
RM = a0 (4-10)

N mbim + o ® MI;VHBG

RM* Myjoc + RM v a0 s MWy o = 100 % a x MWy o (4-11)

4.2.2 Balango de massa

Tem-se, entdo, as equacdes de balanco de massa para cada espécie, como segue abaixo,
a partir da composicdo molar da biomassa, CH,0_N,_S,, e da quantidade molar de dgua por

¥y tw

mol de combustivel, a.

Tabela 4.1 - Equac6es do balango de atomos

Atoémos Equagdes

Carbono x=ay ta;+ag (4-12)

Hidrogénio V+2xa=2%a+2xas+4xac (4-13)
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Oxigénio z+a+2+«f=2%a,+a,+as+2=*a; (4-14)
Nitrogénio w+752%f=2%ag (4-15)
Enxofre V=dy (4-16)
Total Qg=0y tads+ agt+tasat+ag+ag+ar (4-17)

Fonte: (Autoria propria)

Para encontrar os sete coeficientes das espécies dos produtos e a sua soma, oito
equacOes sdo requeridas. Considerando a reacdo global da Eq. (4-1, as primeiras cinco
equacOes sdo formuladas pelo balanco de atomos de cada elemento quimico. Como ha seis
equacOes (4-12, (4-13, (4-14, (4-15, (4-16 e (4-17 para encontrar oito varidveis, € necessario
acrescentar duas equacdes para resolver o sistema. As outras duas equacles sdo obtidas
através das constantes de equilibrio das reaces que ocorrem no processo

No processo de gaseificacdo, as principais reagdes quimicas envolvem carbono,
monoxido de carbono, didxido de carbono hidrogénio, agua (ou vapor) e metano. Quando a
conversao do carbono é essencialmente completa, s6 resultando em gas, podemos descrever o
equilibrio e as reacGes acopladas entre monoxido de carbono, hidrogénio e metano,
envolvendo a presenca de agua, pela equacdo (4-18 e equacdo (4-19. Tais reacBes ocorrem na

zona de reducdo do gaseificador.

CO+ H,0 = €0, + H, (4-18)
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C+2H, =CH, (4-19)

As constantes de equilibrio sdo assim designadas apds surgirem como forma de
simplificacdo do argumento logaritmico da equacdo de energia livre de Gibbs de formacéo.

generalizada pela equacao (4-20:

m i (L N ol M, vl BN wlr
= =1 N}_ ( = )[E_I__L_,] [El__bl] _ E_ j=1 JGTEHTL__ lGT.l (4_20)
N BN
—\Brco. T G — 3 — 1,
aa K, = exp [ T.C0, T.H, T.CO I',HLG) (4-21)
_ Gydg 1 R T
1 - u
o0,
a-f Py v Gren — 20
L= _&( P ) K, = exp _[: T.CH, I',Hz) (4-22)

A temperatura € um dos mais importantes parametros que afetam as reacdes quimicas e
calculos termodinamicos. Gaseificar a altas temperaturas implica 0 aumento do consumo de
oxigénio no processo de gaseificacdo e reduzird a eficiéncia do processo total. Para fins de
controle do processo onde a razdo combustivel, oxigénio e/ou vapor sdo conhecidos a
temperatura pode ser calculada. Esse aspecto se torna importante a partir do momento em que
medir a temperatura em gaseificadores se torna um processo com muita dificuldade e
geralmente com resultados ndo muito confiaveis. Para obter este valor, a primeira lei da
termodinamica ou balango de energia € utilizada no processo, a entalpia dos produtos na
temperatura de equilibrio € igual a entalpia sensivel e de formacdo da biomassa, da umidade e

do ar, como Segue:
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Onde, h; nos reagentes é a entalpia de formacdo em kJ/kmol para todos os reagentes

no estado de referéncia (298 K, 1 atm) e h, é a entalpia em kJ/kmol para todos os produtos na

pressdo de 1 atm e temperatura de equilibrio.

Baseando-se na reacdo global da Equacao (4-1 temos que:

Ti
Hr'sfzganrss = Z Nihﬁ,i + Z NEJ- C‘;::,z'dT

Reagentes Reagentes r-"E'f

Ti Ti

Cpo,dT) +3,76B(h7, + J. C

b -‘""-1
Tre '

Hrarzganras = Eﬁ,bioﬁ-l_oc EJEHEO + ﬁ(E}?ﬂz +J. de

Tre f

Tp
H*produtﬂs = Z Nz’ h?,i + Z Nz’ J E‘p,i ar

Produtos Produtos I—-"E'f
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To To

Cpco,dT) + a, [F_LN_-O + f CprodT) +a; [P_Lf H

H-produtos = a‘l(h‘f,fﬂn + f
rref

Tre 5

Tp
+f cpﬂzdrj+a4(ﬂfﬂzo+1
r."e_f r."e_f

— Tp
+ as(h;ﬁz + J

Tref

Tp

Cpii0dT) + as(hs ey, + f Cpc, dT)
rre_f

Tp

Tp
Com, AT)) + a7 (Rso_ + f Cp50,AT)
'T."E'f

T Ti
Abiost o pmo + Bl + f CopdT) + 3,768 (b, + j CoutrdT)
— T _ Tp B
M (hf,mz + J; Coco,dT) + a; [hﬁm + J; Cpodl) + as (hfﬂz
Tp _ e B e
+ J‘Trg‘cpﬂz dl’) + ﬂ-4(hf,ﬁ’zﬂ + —L,g:cpﬂde] + ag [h,l",CH4 + J;YB;CPJCH‘}dT)
—o Te —a Tw
+ ae[hf.u".'z + J;_ CPJJ'\rE dT)] + a?(hfjﬂz + J‘T CPJ-S'DZ de

(4-23)

Ent&o temos que:

Onde a entalpia representativa de formacdo da biomassa seca é determinada em funcgéo

do PCSpio s, que é medido em laboratorio, e da massa molecular representativa da biomassa.

— _ —a Vo —o -Iif (4-24)
htsios = PCSuios * Mitos + X Rco, TS e o TV Rpso, |7

As propriedades termodinamicas, em funcdo da temperatura, foram determinadas a

partir dos polindmios descritos por Burcat e Ruscic (2005).
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Para calor especifico é empregada uma equacgédo polinomial de quarta ordem:

- (4-25)
P _ 2 3 4
— = +C2T+53T +C4T +C5T
Ru
A entalpia e entropia séo definidas segundo os polindmios das equacdes abaixo:
h 6T TP T T ¢
T _ e 2 3 4 5 Le (4-26)
RuT 2 3 4 5 T
5r esT? €,T% &T* (4-27)
R=ciinT+czT—|— 2 + 3 + 2 + ¢

De posse da entalpia e entropia, a energia livre de Gibbs é calculada também em funcao

da temperatura:

(4-28)

Finalmente observa-se que temos 9 equacOes 4-12, 4-13, 4-14, 4-15, 4-16, 4-17, 4-21, 4-

22, 4-23 com 9 incégnitas (al, a2, a3, a4, a5, a6, a7, a8 e T). Ao mesmo tempo, ressalta-se

que as equacdes 4-26, 4-27 e 4-28 dependem das propriedades termodindmicas que estdo em
funcdo da temperatura de equilibrio.

Assim, as equacles -12, 4-13, 4-14, 4-15, 4-16, 4-17, 4-21, 4-22 resultam em um

sistema ndo linear como o observado abaixo:
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1 1 0 0 1 o0 o0 o] a 0
0 0 2 2 4 0 0 0| a 0
2 1 0 1 0 o0 2 of a 0
0o 0 0 0 0 1 0 0| a 0
0 0 ka 0 -Ng, 0 -a 0| a | |0
-a, k,aa, -a ka, O 0 0 0 a 0
o 0 0 0 0 0 1 0| a 0
11 1 1 1 1 1 4| Nyl [0

O presente trabalho utilizou 0 método de Newton-Raphson para a solugdo do sistema
de equacgdes ndo lineares acima. A solucdo desse sistema de equagdes, para uma dada
temperatura inicial, serviu para o calculo da Eq. 4-23.

Como se pode observar o conjunto de integrais dos calores especificos na equacao
geram uma equacdo polinomial, requerendo entdo o uso de um método para a solucdo de
raizes, e para esse caso novamente utilizou-se 0 método de Newton-Raphson, obtendo um
valor da temperatura de reagdo. Assim, tanto a temperatura como 0s nimero de moles do
produto sdo resolvidos iterativamente até que a condicdo de erro imposta seja satisfeita,
atendendo a condicdo de equilibrio térmico e quimico.

Paralelamente a determinacdo da temperatura de reacdo e numero de moles,
determinou-se a Massa do ar estequiométrico, a massa de agua proveniente da umidade,
massa de agua oriunda da combustdo, massa de biomassa Umida, massa de ar, massa dos
reagentes, massa do gas, Poder calorifico inferior (PCI) da biomassa Umida e Poder calorifico
inferior (PCI) da biomassa seca.

O PCI do gas é calculado segundo a equacdo abaixo, supondo que o gas de sintese sera

0 combustivel e 0 mesmo reagird com o ar formando didéxido de carbono, agua e nitrogénio:

1,001+ 1,0+ Hy 1,10+ 1, CH 4 1 N2 41,502+ B0 437620y (429)
= a1C0; +asH,0 + aN,

De forma mais complexa que a apresentada a Figura 4.1, a Figura 4.2 mostra o

fluxograma do cddigo desenvolvido para a simulacdo 0 —D. Resumidamente o fluxograma é
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um tipo de diagrama e pode ser interpretado como a representacdo esquematica de um
processo, muitas vezes criado através de gréficos que ilustram de forma descomplicada a
transicdo de informacdes entre os elementos que o compdem. Podemos entendé-lo, na pratica,
como a documentagdo dos passos necessarios para a execucdo de um processo qualquer.

De forma resumida o fluxograma designa uma representacéo grafica de um determinado
processo ou fluxo de trabalho, efetuado geralmente com alguns recursos padrées como figuras
geométricas normalizadas e as setas unindo essas figuras geométricas. Através desta
representacdo grafica € possivel compreender de forma répida e facil a transicdo de
informacGes ou documentos entre os elementos que participam no processo em causa. A
existéncia de fluxogramas para cada um dos processos é fundamental para a simplificacdo e
racionalizacdo do trabalho, permitindo a compreenséo e posterior optimiza¢do dos processos

desenvolvidos em cada calculo a ser realizado.



Figura 4.2 - Fluxograma do modelo 0-D
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Fonte: (Autoria propria)
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4.3 DESENVOLVIMENTO DO MODELO MATEMATICO UNIDIMENSIONAL
EQUACOES BASICAS

Apesar dos modelos descreverem 0 mesmo processo as hipoteses admitidas
considerando o mesmo fendmeno da gaseificacdo da biomassa sdo diferenciadas como foi
brevemente discutido no capitulo 2 deste trabalho. O principal motivo no presente trabalho,
para comparar 0 modelo 1D com o modelo 0D, é fornecer respostas sobre o quanto se pode
confiar em um modelo 0D em comparagdo ao “custo” de implementagao de um modelo 1D.

O modelo 1D de simulagdo do presente trabalho é o mesmo apresentado por Hla (2004).
4.3.1 Taxas de reacao

4.3.1.1 Secagem

A secagem é formulada em modelos de reatores a partir de uma das trés hipdteses, que
seguem. Basak e Bhattacharya (1987) assumem que o teor de umidade da maior parte da
biomassa ou do carvdo (no caso da gaseificacdo deste) é instantaneamente evaporada antes
desta entrar nas zonas de combust&o e gaseificacdo.

Segundo Di Blasi, (2000) e Hobbs, Radulovic e Smoot, (1992) este processo €
considerado como um processo de difusdo limitado.

A hipotese considerada por Bryden (1998), Purnomo, Aerts e Ragland (1990), foi a
adotada no presente trabalho, que considera que a taxa da secagem é controlada
cineticamente. A secagem serd formulada assumindo a equacdo cinética de Arrhenius

desenvolvidas por Chan, Kelbon e Krieger (1985).
R, = (1 — A, exp {;—ij) 2, (4-30)
Onde:

R, = Taxa de evaporacio[kg/m’s]
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£ = Porosidade [ volume de vazios/ volume do leito]

A_ = Fator pré exponencial da secagem [s]

E_. = Energia de ativagao da secagem [kJ/kmol]

R = constante universal dos gases [kJ/kmol/K]

T. = Temperatura da superficie do sdlido [K]

p,. = Massa especifica da umidade [kg/m’]

4.3.1.2 Pirolise priméria

Um processo de dois passos foi utilizado no modelo de pir6lise do presente trabalho.
Uma série de experimentos conduzidos por varios pesquisadores citados por Hla (2004) foram
realizados para a obtencdo das taxas cinéticas da pir0lise primaria. Embora estes estudos
tenham excluido os dados cinéticos para particulas de tamanho superior a 1,5 mm, o que néo é
0 caso do caroco de acai. Os dados cinéticos do caroco de acai, utilizados no presente estudo,
estdo apresentadas no capitulo 3. A equacdo da cinética de pirdlise primaria utilizada no

modelo do presente trabalho é mostrada na equacéo abaixo.

—E, 4-31
R:ﬂ‘l = (1 — E}‘qpl Exp(RT - 1‘)}3::': ( )

Onde:

R,, = Taxada pirolise priméria[kg/m?’s]
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£ = Porosidade [ volume de vazios/ volume do leito]
A, = Fator pré exponencial da pir6lise primaria [s!]
E,, = Energia de ativacdo da pirélise primaria [kJ/kmol]

T ..c = Temperatura média da particula de biomassa [K]

T

p,.; = Massa especifica da umidade [kg/m’]

Quando a madeira é decomposta pela aplicacdo de uma fonte de calor externa a onda
térmica se movimenta na direcdo da superficie da particula de biomassa para o seu centro.
Isso envolve uma combinacdo complexa de transferéncia de massa e de calor e que muitas
vezes é dificil de modelar com precisdo. Existem varios trabalhos que envolvem a modelagem
de um Unica particula de biomassa durante a pirolise mas as interagdes com o leito ndo séo
contempladas. Um modelo de influéncia do diametro da particula em funcéo da temperatura
foi a apresentado por Chan, Kelbon e Krieger (1985). A temperatura media da particula € uma
funcdo da temperatura de superficie, do coeficiente cinético da pirdlise primaria e do tamanho

da particula, determinada pela equacéo abaixo.

1

R 2
——=*In (953,138=d,_ + 46861,984=4d_
E.q ( : '] (4-32)

T'med

1
F_,-—i_

Onde:

d,, = Diametro da particula [m]

Essa equacdo € derivada de uma correlacdo de Reed e Markson (1983) que
determinaram 0 tempo necessario para o processo da pirolise flamejante se completar e

correlaciona o tamanho da particula, a temperatura, o teor de umidade e a fracdo de oxigénio.
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4.3.1.3 Pirdlise secundaria

A pirélise secundéria € o processo de craqueamento do alcatrdo primario em gases de
peso molecular pequeno e alcatrao secundario. Existe um nimero limitado de recentes estudos
experimentais sobre o craqueamento da fase de vapor do alcatrdo oriundo da pirélise. Embora
0s parametros cinéticos reportados sejam para a biomassa ndo processada, a natureza da
biomassa bem como 0s experimentos ndo sdo 0s mesmos nos estudos desenvolvidos. A
constante de Arrhenius determinada por Boroson et al. 1989 é utilizada no modelo do presente
trabalho para o processo de pirdlise secundaria (que consiste no craqueamento do alcatrdo
primario), embora este tenha sido obtido utilizando dois reatores experimentais separados.

—F
RﬂE = (E}Maici‘qﬂZ exp (—pzjcnfcl
; ; RT, (4-33)
Onde:

R,, = Taxade reagdo da pirdlise secundéria[kg/m°s]

A,,,= Fator pre exponencial da pirélise secundaria [s1]

E,, = Energia de ativagdo da pirélise secundaria [kJ/kmol]
T. = Temperatura média de craqueamento do alcatréo [K]
M_,_, = Concentracio molar de alcatréo primério [kmol/m?]

C,,.1 = Peso molecular do alcatrdo primario [kg/kmol]

A reducdo do alcatrdo ocorre tanto na fase de craqueamento térmico homogéneo quanto

no heterogéneo. Como ndo had muitos estudos a cerca do craqueamento heterogéneo do
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alcatrdo um meio modificado foi utilizado para os dados de energia de ativagédo de Boroson
(1989) foram introduzidos por Hla (2004). Esta manipulagédo tem finalidade de evitar a
superestimacdo do alcatrdo nos gases produzidos. Hla (2004), de modo empirico, corrigiu 0s
valores da energia de ativacdo obtida por Boroson (1989) multiplicando pelo valor de 0,85 o
que rendeu teores de alcatrdo similares a faixa dos valores observados experimentalmente. A
formulacédo para a temperatura de craqueamento de alcatrdo no presente trabalho foi segundo
a equacao
(4-32.

T T,
To=-% paal,>T,

T-=T, paraT, = T,

Algumas incertezas descobertas por Robert (1970), no que tangem a energia da pirdlise
da biomassa e como a faixa de temperatura seria influenciada, tanto pelo processo
endotérmico, quanto pelo exotérmico. No modelo proposto por Hla (2004), o calor da pirolise
primaria é assumido ser zero e o valor do calor de reacdo de 50 kJ/kg foi assumido para a
pirélise secundaria, consideragdes obtidas por Bryden e Ragland em 1996 e Gronli e Melaaen

em 2000, respectivamente.

4.3.1.4 Combustdo e gaseificacdo do carvao na fase heterogénea

No modelo 1D de gaseificacdo propriamente dito e conseguintemente ha encolhimento
de nucleos das particulas, onde as taxas de reacdes dependem da difusdo do filme de volateis
e da taxa de reacdo quimica intrinseca, o presente trabalho utilizou as equacbes de reacdo
quimica de oxidacdo de carvdo heterogénea e de reacdes de gaseificacdo segundo as equacoes

a seqguir:

(4-34)
€+ ()0, 5 (2 - 2/)C0 + (2y — 1)CO,



C+C0,=2c0

C+H,0=Co+ H,

ks
C+H;—CH,

As taxas de reacdes heterogéneas modeladas utilizando a equacao

(4-38 0 que é uma adaptacédo de Hobbs, Radulovic e Smoot (1993).

App;

i ans

K

Onde :

j =Espécies O, CO,, H,0 e H,

k.= AiTgexp[:;—f::) onde i =1 -4, logo:

k= ..ﬁliTsexp(
k, = Aszexp(

ks = A, Tsexp(

RT.

RT.

?)
?)

RT.

?)

(4-35)

(4-36)

(4-37)

(4-38)

(4-39)

(4-40)

(4-41)
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—54) (4-42)

k.= A4T$EXP(RT5

E assim temos também:

R, = Taxa da reagéo das reagdes heterogéneas para cada i [kg/m®s]

A,= Fator pré exponencial das reagdes heterogéneas para cada i [s™]

E. = Energia de ativagéo das reagdes heterogéneas para cada i [kJ/kmol]
M = Peso molecular do carbono [kg/kmol]

M; = Peso molecular das espécies gasosas j [kg/kmol]

v; = Coeficiente estequiométrico que define a quantidades de moles de oxidante por

moles de carbono, emexemplo = v, =y, v, = L,v; = 1,v, = 2
_ F4 .- . s s - = ~ _1
A_= Area superficial especifica ou a area superficial de reacdo [m™~]
;= Massa especifica das espécies gasosas [kg/m?]

k., = Coeficiente de transferéncia de massa [m/s]
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A éarea superficial especifica ou a area superficial de reacdo, A, é uma das

caracteristicas do combustivel mais importante quando consideramos a transferéncia de calor
e massa das particulas para o leito. Essa area superficial de reacdo é relatada a fracdo de

vazios no leito e ao diametro da particula como segue:

A, = (%) (1—¢) (4-43)

Considerando que CO e CO, sdo geralmente os produtos majoritarios na oxidacdo do
carvao e considerando que a razdo de CO/CO;, aumenta com a temperatura. Esta razdo pode
ser correlaciona com a equacao de Arrhenius de primeira ordem através de uma relagdo que
diferentes autores criaram para ao mais variados tipos de carvdo. Hla (2004) calculou esta
razdo de uma destas correlagdes obtidas por Evans e Emmons (1977), que correlacionaram os

dados experimentais do carvdo de madeira com a seguinte equacao:

(4-44)

Desta equacdo o valor do coeficiente estequiométrico y pode ser estimado utilizando:

—E
24 4, ( )
T A-exp | g (4-45)

24+ 2 (;ﬁlcexp (E?’)j

Onde:

'}/:

A_ = Fator pré exponencial da razéo de CO/CO;[-]

E_= Energia de ativacdo da razdo de CO/CO, [J/mol]
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4.3.1.5 Reagdes homogéneas do gas

Seis reagdes homogéneas foram consideradas por Hla (2004) em seu modelo.

A primeira delas é a ja conhecida reacdo de deslocamento agua-gas enquanto as outras
reacbes envolvem a oxidacdo dos gases volateis incluindo o alcatrdo secundario
(hidrocarbonetos), estas reagdes sdo primordiais para a simulacdo do processo de gaseificacéo
downdraft. Esta equacdo ocorre em um processo superficialmente exotérmico, ou seja, a
reacdo € razoavelmente rapida nas superficies do carbono nas temperaturas de gaseificagdo e €
assumido o equilibrio em todas as localidades da zona de reacdo. A expressdo para esta reacao

a frente é mostrada abaixo:

Ry -
CO+H,06 CO,+ Hs (4-46)

5F
Rer = sAzpexp (F

)Ccacﬂgo
g

(4-47)

Onde:

R.. = Taxa da reacéo da reacéo de deslocamento agua gas a frente [kg/ms]
A= Fator pré exponencial da reagdo de deslocamento agua gas [s™]

E.. = Energia de ativacéo da reacéo de deslocamento agua gas [kJ/kmol]
€., = Concentragdo Molar de CO [kmol/m®]

Cz0 = Concentracdo Molar de H,0 [kmol/m®]

A reacdo reversa de deslocamento de dgua-gas é determinada utilizando o expressdo do

equilibrio como:
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—E 4-48
ﬂEFEXp( RTEF) (4-48)

Rep = CrpC
5R — € K, colmy

R.. = Taxa da reagdo da reagdo de deslocamento agua gas reversa [kg/m3s]

K. = Constante de equilibrio, funcéo da temperatura da fase gasosa obtida através da equagao

abaixo.

(4-49)

1 | | , 91500
Kc = exp| o | 113213108 =T, + 3= T InT, — 2,8E — 4T — —
g g

As proximas reacdes consideradas sdo consequéncia da oxidagdo parcial de
hidrocarbonetos oriundos do alcatrdo secundario e consistem em reagdes significantes no
processo de gaseificacdo downdraft. Sabendo que o alcatrdo ndo consiste em uma Unica
substancia, tratar a combustdo dos produtos da pirolise individualmente e separadamente nao
consiste em aplicacdo pratica. Esses produtos quando misturados e agrupados assumem um
comportamento semelhante ao do benzeno (CgHs). Para Smoot e Smith (1979), na combustéo

parcial desse grupo de hidrocarbonetos os produtos assumidos sdo CO e H,.

. (4-50)
CGH6+ 302 —?‘EHZ + 6C0d

E, (4-51)

_ - 0.5 0.3
R; = sAgexp (R_Tg) (Cﬁsﬂsj (C,, TP
Onde:

R, = Taxa da oxidagdo do hidrocarboneto[kg/m®s]

A= Fator pré exponencial da oxidag&o do hidrocarboneto [m**/kPa’3kmol®° s]
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E, = Energia de ativacdo da reacdo da oxidacéo do hidrocarboneto [J/mol]

Cc . = Concentragdo Molar de CsHs [kmol/m?]

C,. = Concentracdo Molar de O, [kmol/m?]

P = Pressdo na mistura gasosa [kPa]

As outras reacdes homogéneas consideradas neste modelo sdo a oxidacdo dos produtos
gasosos (CO, CH4, CyHs e Hj) que s@o oriundos dos processos de pirdlise primaria e
secundaria.

O CO é o maior componente gasoso liberado durante a pirdlise secundaria. O

mecanismo de oxidacdo do monoxido de carbono segue abaixo:

1 (4-52)
k7
C0+0,50,-C0,
_E, s (4-53)
H; = sgd;exp BT (Co2 )% (Co)(Crrzo)
9
Onde:

R, = Taxa da reacéo de oxidagdo do mon6xido de carbono [kmol/m°s]

A= Fator pré exponencial da oxidacéo do monéxido de carbono [m*/kmol.s]

E. = Energia de ativacdo da reacdo da oxidagdo do monoxido de carbono [J/mol]
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O mecanismo de oxidacdo do metano é observado abaixo, onde seus produtos sdo CO e
HzoZ

: (4-54)
icg
CH,+ 1,50, = CO + 2H,0

(4-55)

g 0.8
Rz = gdgexp (H) (Ceua )% (Ceo)
g

Onde:

R = Taxa da reagéo de oxidagdo do metano [kmo l/ms]
A= Fator pré exponencial da oxidacéo do metano [m"*/kmol®® . 5]
E, = Energia de ativacdo da reacdo da oxida¢do do metano [J/mol]

Cz2 = Concentracio molar de CH, [kmol/m®]

A oxidacdo do etileno é considerado como um mecanismo similar ao que ocorre aos

hidrocarbonetos, como segue:

" (4-56)
C,H,+0,—2H,+2C0

—Eq 0.5 03 (4-57)
Ry = sAqexp R_Tg (chﬂ4j [CDZ:]TQF'

Onde:

R, = Taxa da reagéo de oxidagéo do etileno [kmol/m3s]
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A= Fator pré exponencial da oxidag&o do etileno [m'*/kPa”*kmol°® s]
E, = Energia de ativacdo da reacdo da oxidagéao do etileno [J/mol]

Ce_x, = Concentragdo molar de CoH4 [kmo I/m®]

A (ltima reacdo considerada é a oxidacdo do hidrogénio que é formado durante a
oxidacdo parcial dos hidrocarbonetos (CsHs, C2H4), 0 mecanismo segue abaixo:

, (4-58)
Lali]
Hz ‘I":I,SDZ _}qu

—E,, (4-59)

1.1 11
Ry = EJ"lmEXP( RT ){CHQ } (Co, )
g

R,, = Taxa da reacéo de oxidacéo do etileno [kmol/m3s]
A,,= Fator pré exponencial da oxidago do etileno [m**/kPa”*kmol°°.s]
E,, = Energia de ativacéo da reacéo da oxidagéo do etileno [J/mol]

€y = Concentragao molar de CoH,4 [kmol/m?]

Um resumo destas equacdes pode ser visualizado na Tabela 4.2, nela também constam

os valores para os fatores pré-exponenciais e energias de ativacdo da literatura e utilizadas
neste trabalho.
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Tabela 4.2 - Mecanismos de reacdo, fatores pré exponenciais e energia de ativacdo da literatura

Reacio Mecanismo Constante cinética Referéncia

An=5.13x10°(s")  Wai-Chun R
Chan,  Marcia

Kelbon and

—E Em =87,9000 (J/mol)
Ry = (1—-¢)Anexp ( RTm)pm ( )
5

Secagem Barbara B.

Krieger, 1985

—Ep Ap=320x10°(s")  Wai-Chun R
Ry = (1- E)Aplexp RT g Py

e . - Chan, Marcia
Pirdlise primaria Ep =113,000 (J/mol)

Kelbon and
Barbara B.
Krieger, 1985

Pirolise —Lya An=955x10*(s") Boroson et al.
) sz = (E)MtarlApzexp (R_;) Ctar1 }
Secundaria c _ 1989
E;» =93,300 (J/mol)
A;=0.685 (m/sK) Evans &
. Emmons, 1977
Oxidacio do ( M, ) Ayp; E; =74,830 (J/mol)
l —
carvio v M; 1 1
o [(km) + (kl)]

A, =589 (m/sK) Hobbs,
Radulovic &

Smoot, 1992

(g

22,825 (J/mol)

Reaciio de R ( M, ) Aypj E,=
2 —
v;iM; [(

Boudouard




A¢ = 207x 10*
(m'?)/(kPa"*kmol’” s)
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Oxidacdo R Smoot & Smith,
Hidrocarbonetos —E, 05 o Ee = 80,230 (J/mol) 1979
= eAgexp| o | (Cogne) 7 (Co2 )TgP™
RT,
R = ( M, ) Aypj A3=5.7144 (m/sK) Yoon, Wel &
: v M; [(i) + (l)] Denn, 1978
Reacio 4gua gis K ks E; = 129,700 (J/mol)
Reacdo de R, = ( M. ) Ayp; Ay = 342 x 107 Hobbs,
4=
formacgio de v M; [(ki) + (kl)] (m/sK) Radulovic &
4
metano " Smoot, 1992
E; = 129,700 (J/mol)
co Aexp (—EC) Ac=423 Evans &
— c
e Co RT; . Emmons, 1977
Razdo CO/CO2 Ec = 28,185 (J/mol)
Reacdo de —Ecr As=10.03 (m:‘..-’sK) Grebenschikova,
Rsp = €Agpexp RT. CeoChzo
Deslocamento g

agua gas

Es = 60,279 (J/mol) 1957
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Oxidacio do A; = 13 x 10 Howard,
monoxido de (m’/kmol. s) Williams &
carbono Fine, 1973
E-= 125,580 (J/mol)
Ry
—£ 0.5
= eA;exp RT. (€Co2)™"(Cco)(Chzo)
a
Oxidacio do Ry As = 1.0 x 10" Dryer &
metano —Eg . (m'?/kmol® . s) Glassman, 1973
= eAgexp (F) (Ccra)®(Ceo )08
g :
Eg=202,600 (J/mol)
Oxidacio do Rq Ay = 2.07x 10*° Smoot & Smith,
etileno —Eq _ (ml'5')--"(kl:'an':‘kmoIU'5 s) 1979
= eAqexp (E) (Cczﬁq)o'S(Coz )TgPU"
Eo = 80,230 (J/mol)
Oxidacdo de Ry Ap = 3.53 x 108 Varma,
hidrogénio —Eiq (m*%/kmol'* . s) Chatwani &
= &4, 0exp (W (Coz ) (Cox )™
g Bracco, 1986

Eio=30,514 (J/mol)

Fonte: San Shwe Hla (2004).

4.3.2 Interacdo entre o gés e particula

4.3.2.1 Coeficientes de transferéncia de massa e calor

O processo de transferéncia de calor entre o sélido e o gas é caracterizado pelo

coeficiente da transferéncia convectiva de calor, que é determinado experimentalmente
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usando variadas técnicas experimentais sobre condi¢@es de estado permanente ou instavel. A
seguinte correlagéo foi usada no presente trabalho Hla (2004):

, . (4-60)

heg = Cp, *my (2,19(Rej§ + 0,78(Re) —f'ﬂﬁi) (Pr)s

Onde

h., = Coeficiente de transferéncia de calor entre o sdlido e o gas [W/m?K]
Cp, = Calor especifico da mistura do gas [J/kgK]

m{ = Fluxo massico da mistura gasosa [kg/m’s]

Re = NUmero de Reynolds [-] =d,m, /u,

i, = Viscosidade da mistura gasosa [kg/ms]

Pr = NUmero de Prandtl [-] = Cp u,/k,

k, = Condutividade térmica da mistura gasosa [W/mK]

O fluxo maéssico da superficie de um fluido & um solido é dada pelo produto do
coeficiente da transferéncia de massa e do gradiente da concentracdo. Aplicando uma analogia
empirica conhecida como a analogia de Chilton-Colburn podemos ter uma correlacdo da
transferéncia de massa em leitos fechados

(4-61)

My

2 =2
Ky (2,19(;—3«;)5 + n,?sme}—ﬂﬂﬂi) (Sc)3

g

Onde:

k,,= Coeficiente de transferéncia de calor e massa [m/s]
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P, = Massa especifica da mistura gasosa [kg/m®]
Sc = Numero de Shmidt [-] = u_/p, D,
D, = Difusividade da mistura gasosa [m?/s]

4.3.2.2 Condutividade térmica efetiva

Foram utilizados dois modos de transferéncia de calor, condugdo e radiagdo no
desenvolvimento do termo da condutividade térmica efetiva, uma vez que as temperaturas
comumente encontradas em gaseificadores logo a radiacdo se torna um processo muito
significante, especialmente para condutividades do material sélido baixas como é o caso da

biomassa. A equacdo desta correlacdo segue abaixo:
B(1—¢)

kg 1
r(k5)+ 1+ dphs.g‘
@

Kerp = kg + E{kg tdy *hgy (ﬁj} +YRePrk, (4-62)

g

Onde:

k.:+ = Condutividade térmica efetiva [W/mK]
k. = Condutividade térmica da fase solida [W/mK]

¥ =§,,@ =09~le@=0,1¢

1 = Depende da razdo entre o didmetro da particula e o diametro efetivo do reator

4-63
0,14 ( )

Y
e 1o(3)

Onde:

1’|')=



D = ¢é o Diametro efetivo do reator [m]
3
40T,

H(z(lg— sj)(ljl)

h,, = 40T (z : )

— £

Onde:

h,., = Coeficiente de radiacéo de vazio para vazio

h,., = Coeficiente de radiagdo do sdlido

£ = Emissivdade da fase solida [-]

4.3.2.3 Coeficiente de transferéncia de calor entre o leito e a parede

A correlacdo que calcula este coeficiente de transferéncia de calor

utilizando as equac6es auxiliares como segue:

—4
hy,=244%k,*D3 +0,033=k,*Pr=Re=d,"

hy, =k
hp =722
* " kerk,
hiﬁ * k‘i"f.‘
A il

kot K

rg

89

(4-64)

(4-65)

¢ estimado

(4-66)

(4-67)

(4-68)

(4-69)



dyhy 0,14 = Pr = Re

k 2
¢ [1 +46 (t—j‘ﬂi-ﬁ j
ks[l_ E]

(%) 4

kg =kg £(1+

k‘i"‘j‘ =

k— 1Y
0,3525(7)

¢’=

In [(k —0,5431(k— 1))— (0’4596&51"’ — 1])_

Onde:

h,, = Coeficiente de transferéncia de calor entre o leito e a parede

h,, = Coeficiente de transferéncia de calor entre o solido e a parede

k_. = Coeficiente de transferéncia de calor entre 0 gas e a parede

ap

1

2

T3x

|

(4-70)

(4-71)

(4-72)

(4-73)

90
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k = Razao de condutividade

k., = Condutividade estatica efetiva radial

k., = Condutividade do gas efetiva radial

k.. = Condutividade do solido efetiva radial

¢ = Parametro de empacotamento

4.3.2.4 Termofisica e as propriedades de transporte entre a mistura gasosa e 0 solido

4.3.2.4.1 Fase solida

As propriedades da fase solida especificados no presente estudo s@o as da biomassa em
questdo, ora o acai, ora o lodo de esgoto. As propriedades fisicas do material sélido podem ser
medidas em laboratdrio. Contudo, para uma perspectiva da modelagem € preciso saber das
propriedades fisicas do solido que foram alteradas, uma vez que ocorreram mudancas do
estado da biomassa. Assim as expressfes utilizadas para a avaliacdo da temperatura que
dependente da termofisica e das propriedades de transporte do material solido, alguns autores

formularam express@es, como listado na

Tabela 4.3;

Tabela 4.3 - Dados termofisicos e propriedades de transporte do material sélido

Propriedade Expressdes ou valores Literatura

Condutividade térmica da Koufapanos e Panayannakos

. =013+ (3,0« 107HT
particula sélida [W/mK] (3,0 )Ts
(1991)
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Calor especifico o solido Ragland, Aerts e Baker
=0,1031 + 0,003867 = T,

[kd/kg] (1991)

Emissividade do carvéo Gronli e Mellaen (2000)
= 0,85

Fonte: San Shwe Hla (2004).

4.3.2.5 Mistura gasosa

Expressdes para a determinacdo das propriedades fisicas da fase gasosa que incluem
calor especifico, condutividade térmica, e difusividade foram necessarias para a modelagem.
Estas propriedades sdo todas funcBGes da temperatura. Para a estimativa da condutividade
térmica da mistura gasosa, a correlagdo proposta por Wayne (1983) e a viscosidade que é
dependente da temperatura utilizada no modelo doi proposta por White (1979) foram adotadas

Como segue abaixo:

Condutividade térmica da mistura gasosa [W/mK] =477 = 10™* = T;’?l?
(4-74)
Viscosidade da mistu [kg] (1,98 = 107°) TQ%
iscosidade da mistura gasosa |—| = (1,98 = e
g ms T, (4-75)

o

Onde T, é a temperatura de referéncia considerada 300 K.

Expressdes polinomiais para os calores especificos da mistura gasosa como funcédo da
temperatura dos gases foram adaptadas pelo uso de valores do ar considerando que o peso
molecular médio da mistura dos gases é similar ao do ar. Sua forma geral é vista na equacéo
(4-76).

Cp, = 9,41079 = 10% + 1,66918 * 10 'T, + 6,50858 10 °T;* — 3,63930 = 10™°T;°
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(4-76)

A difusividade de um componente i diluido em uma mistura homogénea de gases é dada

por:
(4-77)
i#\ D,
Onde:

D,; = Coeficiente de difusdo binaria para o componente i que difunde no componente j.
Para estes coeficientes para sistemas binarios gasosos a baixas pressées temos:

(4-78)
0,00143 T

1y 1 12
PMY; [EWATz +(Zv)B 7]

Dy =

Onde:

D= Coeficiente binario de difusdo [cm?/s]

T= Temperatura [K] e P = Pressdo [bar]

Sendo M, e My 0s pesos moleculares de A e B [g/mol]

¥ v = Somatério da difusdo volumétrica atbmica



Tabela 4.4 - Difusdo volumétrica atdbmica segundo Reid, Prausnitz e Poling (1987).

Incrementos de difusdo volumétrica atbmica e estrutural

C 15,9
H 2,31
O 6,11
N 4,54
Difusdo volumétrica das moléculas
Ho 6,12
N2 18,5
0, 16,3
Ar 19,7
CO 18,0
CO, 26,9
H,0O 13,1

Fonte: Reid, Prausnitz e Poling (1987)
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Calores de reacdo tanto para as reacdes homogéneas quanto para as heterogéneas sao

estimadas através da entalpia dos reagentes e dos produtos como € observado na seguinte

equacao:

BO= ) EO- Y @

reagentes

produtos

(4-79)
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As entalpias absolutas das espécies gasosas foram calculadas através dos coeficientes
empiricos oriundos do Turns (2000).
4.3.2.6 Conservacao da massa

As equacdes de balanco de massa foram desenvolvidas para componentes variados e

descrevem como elas mudam com o tempo e distancia do reator.

4.3.2.6.1 Componentes da fase solida

O carvao é consumido por varias reacdes heterogéneas como as equacdes 4-34, 4-35, 4-
36, 4-37 logo sua taxa de decomposicéo € dada por:

(4-80)

4
(1-— } +(1— £) p‘:vs —ZR[

A massa especifica do carvdo € assumida constante ao longo do reator e pode ser
equiparada a 0,205 vezes a massa especifica da biomassa (0 que € retirado do mecanismo da
pirélise e dos dados de perfis dos produtos. Esta consideracéo elimina o termo de dependéncia
temporal da massa especifica do carvdo, e a velocidade do solido ao longo do gaseificador

pode ser estimada utilizando a equacdo acima. Com estas consideracfes a equacao se torna:

(4-81)

(1—5}5’:"-’ —iﬂi

O teor de volateis da biomassa se decompde ao longo do processo de pirdlise primaria.

E é descrito por:

(4-82)

(1—} +(1—s} p‘” "= —R,,
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As mudancas no teor de umidade do combustivel também precisam ser caracterizadas.
N&o é considerado o movimento da agua liquida por entre 0s poros e assume-se que
evaporacdo da agua da particula ndo influencia no processo de difusdo interna. Logo a
equacao de balango de massa relevante é dada por:

(4-83)
dp, Vs

dp,. _
(1—E}¥+(1—5} = —Rpn

Os primeiros termos do lado esquerdo das equacdes 4-81 e 4-83 sdo 0s termos
transientes e o segundo termo ¢é o termo convectivo. Os termos disposto do lado direito destas
equacdes contabilizam respectivamente a conversdo do carvao a teores gasosos pelas reacoes
heterogéneas, pela volatilizacdo na fase gasosa e pela evaporacdo, ou perda, da umidade na

fase gasosa.

As taxas de perda de massa das particulas sdo importantes para a determinacdo dos
coeficientes locais de transferéncia de calor e de massa. Sendo isto uma funcdo do didmetro
da particula de carvdo que a medida que entra nas zonas de combustdo ou gaseificacdo no
reator, o qual diminui a medida que o carvdao também é consumido. Hipoteses
simplificadoras, tais como ndo haver fragmentacdo, atrito ou aglomeracdo das particulas,

fornecem um modelo onde a reducdo do didmetro da particula é uma funcédo da velocidade do

solido, V, e pode ser calculada por:

d ((1—2alp\ @ (o Vs (4-84)
ot My, dx My
Onde :
T L3
m, = p.—dy

4.3.2.6.2 Espécies da fase gasosa
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Dez espécies na fase gasosa sdo consideradas: Hz, N2, O, CO, CO,, H,0, CHy, CyH,,
alcatrdo primério e alcatrdo secundario. A forma geral para o balan¢co de massa para estas

espécies é dada por:

(4-85)

ot T ox v[MC

T 4 10

dp,  am M,

+ :Z _RJ'+ZV[M[RI-+X1[RP1 +X2[Rp2+C[Rm
i=1 j=5

Onde temos que:

I = Ha, N2, Oy, CO, COy, H,0, CH4, CoHa, CgH10,7103 264, CeHe,

Cyop=1leparai #H,0 =C, =0

Admite-se que a taxa de secagem, R_, € somente considerada para o balanco da

!

equacéo de H,0.

X1, = Razédo entre o perfil das espécies i na pirolise primaria pelo perfil total de
volateis.
X2, = Razdo entre o perfil das espécies i na pirolise secundaria pelo perfil total de

alcatrdo primario.

O primeiro termo do lado esquerdo desta equacdo 4-85, é o termo transiente e o segundo
termo contabiliza o transporte convectivo do gas. Do lado direito, os termos que representam
a perda e a formacdo das espécies gasosas que estdo envolvidas nas reacdes heterogéneas
entre 0 gas e 0 carvdo, as reacbes homogéneas gasosas, as reacdes da pirolise primarias e as
reacdes da pirdlise secundaria e da evaporacdo da umidade estdo dispostas respectivamente

como descrito.

Desta equacdo podemos derivar a equacdo de balango de massa diferencial para o

balanco massico de cada espécie como segue:



Para o oxigénio:

apﬂz ﬂmg:! ! MDE
£ at + Ax =V Mc Rj_ - EMGQRE_DJEMDQR?_ 1,5M|:|2Rg_ MOERE
(4-86)
—(0,5)M g, Ry;.
Para 0 monoxido de carbono:
dpcp  dmeg Mcp Mco Mo
={2y—1 R 2 R R &M -, R
Eﬂt+ax 2y }Mc 1+ M, 2+M.: 3+ cofts
(4-87)
3,20 27,62
—MeoRg + 2MegRs + MpoRig—MpgRgr — MopR; + 79.50 R, + 52,80 R5.
Para o didxido de carbono:
a 3 . (4-88)
Pro, Meg Meo
£ a; + 6:::2 ={2y-1) MczRl+ME02REF+MCDQR?_MEDQRER
_EMmz R, + £,80 R+ £.4 B
Mg & ' 7950 Pl T 5amp P2
Para o hidrogénio:
ey, dmy" M M
2 H H H
£ 61: + axz = MI:ERE +MH2R5F+3MH2R6+2MHQRE_MHERER_ZM_I:R4
1,63 (4-89)
_MHQRIU + ﬁ Rpg.

Para o vapor de agua:
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dpy dm M
20 Ha Hy0
at + az ZZMHQRE—i_MHgDRIU +MHEG‘RER_ 2 Rg
X c
16,30
79,50 Rpy + R,
Para 0 metano:
9Py, Omey, M 0,40 5,10
4 CHs CHs ¥ »
= R, — M:5.R R
at | ax M, ¢ TTEHTE * 79,50 ' ' 52,80

Para o etileno:

Py, Omeyy, 5,40
£ 24-|- i

= —McuR + -Re
ot dx R T 550 52,80

Para o alcatrdo primario:

00, dm..." 52.80
L&y aLc] ¥

= —R,+——R
T3t T ax =2 T 79 50 Ret

Para o alcatrdo secundario:

9p,.. dm.." 6,65
ez aley
73t T ax - MaaRe +52 80 ez

Em adicdo ao balango massico individual de cada espécie o balanco de

necessario. A equacao geral segue abaixo:

— Mpy,oRcr

(4-90)

(4-91)

(4-92)

(4-93)

(4-94)
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massa geral €
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4.3.2.7 Conservacgao da energia
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(4-95)

As relacbes de balanco energético incluindo as equaces individuais para a fase solida e

para a fase gasosa sdo necesséarias. Elas sdo explicitamente acopladas a troca de calor que

ocorre entre 0 gas e o sOlido. Cada balanco energético consiste em 6 termos: taxa de

transferéncia de calor transiente, taxa de transferéncia de calor devido a interagdo sélido e gas,

conducdo do meio (inclui-se efeitos radiativos), trocas de calor convectivas entre as fases

solida e gasosa, perda de calor para a parede do reator e a producdo ou extracdo de calor

devido as reacfes quimicas (o que se inclui a secagem). Equacdes diferenciais de balanco de

energia para as fases solidas e gasosas séo dadas abaixo:

Para a fase solida:

(1—5} {ph}+ ('msh}

d dT,
_E(keﬁﬁ)_ thAV(TS— ]——{T

Para a fase gasosa:

d d . .
S}E(pghg)+a(mghg}

a8 ar, 4hg,
—E(kgg)— hegAV(T, = T;) —— (r,—

4.3.2.8 As condicdes iniciais e de contorno

T,) + RnAH,, + R,1AH

10

T,) + RyaAH,, + Z R;AH,;

j=5

(4-96)

(4-97)
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As condigdes iniciais incluem a composicdo do ar de entrada, taxa de alimentacdo de
biomassa, temperatura e a composicdo da biomassa e a temperatura na entrada do reator.
Tanto a temperatura de ar de entrada quanto do combustivel é considerada a mesma
temperatura ambiente desde que o leito com combustivel seja relativamente pequeno e que a
taxa de transferéncia radiativa de calor com relacdo & biomassa no topo sejam negligenciadas.
O fluxo de gases é considerado 0 mesmo do ar. A composicao da biomassa pura na entrada do

reator é assumida como a mesma do combustivel na entrada.

Na parte inferior do reator, na zona de carvdo, as temperaturas permanecem altas e
nesse caso a transferéncia por radiacdo é considerada ja que a temperatura das cinzas é mais
baixa que a base do leito de carvdo. Simplificando, a temperatura das cinzas é definida como
funcéo da temperatura na base do leito do reator. Como ndo ha reaces significantes na parte
inferior do reator os gradientes de temperatura no limite inferior podem ser definidos pelas

perdas de calor para as cinzas.

Entdo temos que para a fase solida:

(4-98)
dr,
keff dx - (Ts - TE‘I:?’:.'EIJS} h?'s
E para a fase gasosa.
(4-99)

dT
k.ﬁ‘ Eg = {T_g - TE‘I:‘?’:.'EIJS} h?'::
Assume-se também que ndo ha perdas de carvdo na grade entdo a velocidade do

combustivel sélido, V-, é igual a zero na parte inferior do reator.

Estas condic@es iniciais precisam ser especificadas para que o modelo possa realizar os
calculos. As temperaturas dos gases sdo inseridas e sdo consideradas iguais & temperatura
ambiente. E considerado que existe um leito de carvdo de 500 mm no reator que é utilizado
para dar ignicdo da biomassa. Isto se torna necessario, pois as reacfes quimicas Sao
dependentes da temperatura e alguma parte da biomassa é considerada & mesma temperatura

de ignigdo. As faixas de temperatura de igni¢do que sdo consideradas aceitaveis variam em
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torno de 900 a 1200 K. Para este caso foi escolhida a temperatura de ignicéo intermediéria de
1000 K. Se assume também que a biomassa somente é adicionada no reator uma vez que a
ignicdo j& tenha acontecido sugestdo de Battacharya, Siddique e Pharn, 1999 e conduta
adotada durante o trabalho experimental de Santos, 2011 de onde gerou-se os dados
experimentais que posteriormente validou o modelo. O reator € alimentado continuamente
com ar o que facilita a liberagdo de grandes quantidades de alcatrdo e fumaca formados no
aquecimento do leito e comportamento estes que podem ser evitados. Outros parametros
como as fracbes molares, didametro da particula, sdo considerados uniformes ao longo do

reator no inicio dos célculos.
Outras suposices utilizadas séo:

e A mistura dos gases comporta-se como um gas ideal.

e A fase solida e gasosa se desloca ao longo do reator em “plug flow”
e A porosidade é considerada constante ao seu valor inicial

e Na&o ha diferencial de pressdo ao longo do reator

e As particulas séo de diametros uniformes e tem seu formato esférico.

Com estas consideracdes € possivel resolver as equacGes do modelo numericamente

como sera discutido no proximo item.

4.3.3 Metbédos numéricos

As dezesseis equacdes diferenciais parciais (contabiliza-se ai as 3 equac6es de balango
de massa dos solidos, 10 equacBes do balango de massa gasosos, 2 equacdes do balanco de
energia e a equacdo que descreve o tamanho da particula do carvédo & velocidade do sélido)
descrevem o modelo transiente unidimensional do gaseificador downdraft. As técnicas

numéricas utilizadas para solucionar as equacées do modelo sdo apresentadas a seguir.

4.3.3.1 Método de discretizacdo

Para se derivar as equacdes algébricas do modelo de equacdes diferenciais parciais é

necessario que se faca a escolha de um método de discretizacdo. O método do volume de
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controle proposto por Patankar, 1980, foi utilizado para solucionar as equagdes do modelo.
Neste método as equacOes diferenciais sdo examinadas conforme elas se relacionam ao
principio da conservagdo. O dominio do célculo é subdividido em um nimero volumes de
controle ndo sobrepostos onde ha um volume de controle ao redor de cada ponto da malha. As
distancias entre 0s sucessivos nds ndo necessariamente sdo iguais. Para escrever de forma
discretizada um termo diferencial de segunda ordem, a equacdo governante é integrada entre a
localizagdo do volume de controle e ambos os lados do ponto de interesse i, como pode ser

visto na Figura 4.3.

Figura 4.3 - N6 do ponto genérico, i, em malha n&o uniforme e o volume de controle em uma dimensao

ok
- =

(%)

v

Fonte: (Autoria propria).

Utilizando a interpolacéo linear das fungdes entre os pontos da malha, os procedimentos

para a discretizacdo podem ser descritos como:

aT aT
(%ﬂ%‘@EL;

9 (9T = i _
dx  \dx /|, Ax;

kl-_,_;[:THl —T;) kl-_;(T[ —Ti1)

L1 Ax
|.-|—2 i

(4-100)

r\:.ll—n
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E conveniente que se assuma que i + 1,2 seja localizado entrei e i + 1 e i — 1/2 seja

localizado entre i — 1 e i. Logo a forma discreta se torna:

(4-101)

{a (ar)] _ (ki —kd(Tea —T) (i — kg (T —Tiq)

x \dx
ﬂx[%(ﬁxi%—&x[_i) ﬂx[_i(ﬁx[_'_;—&x[_i)

i

dx
2 2 2

Esta forma também é amplamente conhecida como o esquema de diferenca central e

advém da formulagao das séries de Taylor.

Utilizando este esquema para discretizar tanto os termos diferenciais tanto de primeira
como os de segunda ordem no problema de conveccdo e difusdo é limitado a casos
particulares. A limitacdo pode ser negligenciada utilizando outro esquema para a discretizacao
dos termos convectivos com um termo de diferenga central para discretizar 0s termos
difusivos. O esquema de diferencas Upwind melhora a estabilidade tanto dos termos
convectivos quanto dos difusivos existentes e o numéro de Péclet, que € um numero
adimensional relevante no estudo de fendmenos de transporte em fluxos fluidos e € definido
como sendo a razdo da taxa de adveccao de uma grandeza fisica pelo fluxo a taxa difusdo da
mesma grandeza por um gradiente apropriado. No contexto do transporte de calor, o numero
de Péclet é equivalente ao produto do nimero de Reynolds e o nimero de Prandtl, no contexto
de espécies ou dispersdo de massa, 0 nimero de Péclet é o produto do nimero de Reynolds e
0 numero de Schmidt. Assim, na modelagem certas situaces com numeros de Péclet altos
permitem o uso de modelos computacionais mais simples. Considera-se que esse nimero é
maior que 2.

No esquema Upwind o valor desconhecido de T na interface é considerada como
equivalente ao valor de T no ponto da malha do lado & frente da face. Resumidamente
podemos dize que a diferenciacdo central é utilizada nos termos de segunda ordem e a
diferenciacdo Backward € utilizada para os termos de primeira ordem. O termo de primeira
ordem nas equacbes de balanco de energia representam 0s termos convectivos que é

discretizado como segue:
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(mzhs), — (mehs) (4-102)

hx 1
L

d "
E{mshs} = B

2

Como o modelo é transiente ele deve ser discretizado no tempo. Entdo se faz uma

aproximacao pelo esquema de diferencas Backward como segue:

(4-103)

“ax At

ony _ (00)=(0),
(), =

Onde: o indice sobrescrito °, indica um nivel de tempo anterior.
Um esquema totalmente implicito foi utilizado para a discretizacdo do tempo e espaco,
0 que sao variaveis desconhecidas na discretizacdo espacial quando avaliadas no nivel

temporal atual da solucéo.

4.3.3.2 Linearizacéo do termo fonte

As taxas das reacdes quimicas sdo funcbes ndo-lineares da temperatura e funcdo nao-
linear da fracdo massica das espécies gasosas em alguns casos. Termos fonte ndo lineares
ocasionalmente causam um problema de divergéncia durante as iteracdes e devem ser
linearizadas. O método da linearizacdo onde um termo ndo linear € linearizado de acordo com
a variavel que sera solucionada é um método recomendado por Patankar, 1980 e aplicada ao
modelo de Hla, 2004.

s=5"+ (%)u (- 9% (4109

Onde:

¢ = é a variavel desconhecida que deve ser solucionada
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¢ = utilizado para denotar o valor prévio na iteracdo do valor de ¢

A forma final da equacéo linearizada pode ser escrita como segue:

S=5.+5,¢ (4-105)

Para aplicar o0 método da linearizacdo existem algumas regras basicas a serem
obedecidas. A mais importante é que o coeficiente S, deve sempre ser menor ou igual & zero
desde que a situacgdo fisica se torne instavel se S, for positivo. Outra condicdo € que o Sc
sempre tem de ser positivo. Estas regras devem ser obedecidas quando a linearizacdo for
aplicada ao termo fonte nas equacdes de balanco de energia e de massa.

Para as equacOes de balanco de energia pode-se notar que os termos fonte com relagdes
negativas, ou seja, endotérmicas resultaram em S, negativos. Portanto no balango energético
das equacdes da fase solida os termos fonte de calor interessantes na secagem, pirélise
primaria e em todas as reacdes heterogéneas foram linearizadas enquanto que na fase gasosa
ndo ha linearizacdo ja que todas as reacOes relatadas para a fase gasosa séo exotérmicas.

Similarmente no caso das equacdes do balango de massa a linearizacao foi feita somente
para as reacdes ndo-lineares onde as espécies gasosas desconhecidas foram solucionadas para
0 reagente somente quando os termos associados as taxas de consumo produzem um S,

negativo.

4.3.3.3 Sub-relaxamento

Devido ao comportamento ndo-linear das equagdes, mudancas bruscas podem ocorrem
na magnitude dos termos fonte entre as sucessivas iteracfes. Isto pode causar problemas de
divergéncia, tornando as mudancas em dimensfes indesejaveis nos valores das variaveis
dependentes entre as sucessivas iteracdes. O processo conhecido como sub-relaxamento é
muito atil quando aplicado & problemas com comportamento estritamente ndo-linear
fornecendo estabilidade na solucdo. Existem varios modos de realizar o sub-relaxamento. A

relacdo aplicada ao modelo desenvolvido por Hla, 2004, segue abaixo:
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Sc= ()5 + (1 —a)s.’ (4-106)
Onde:

a = fator de subrelaxamento menor que 1.

5.-"= Termo fonte da iteracdo anterior

Neste modelo a natureza exponencial das equagdes das taxas de reacdo implica que
mudancas abruptas acontecem nas taxas de calor perdidas podem ocorrer, uma vez que
trabalhamos com instabilidades na computacdo. Com intuito de prevenir o problema descrito
anteriormente todos os termos fonte relatados as reacfes de oxidacdo dos gases foram

conduzidas ao sub-relaxamento.

N&o héa regras gerais na escolha do melhor valor para a. O valor 6timo depende se uma

série de fatores, como a natureza do problema, o numero de pontos na malha, o0 espacamento

da malha, e o procedimento iterativo utilizado. Usualmente um valor aceitavel para a pode

ser encontrado pela experiéncia e descoberta computacionais de um problema em particular

como nos relata Patankar, 1980. Um valor pequeno para a melhora a estabilidade da iteracgéo,

mas pode ocasionar um aumento do tempo computacional ao posto que um grande valor de a

permite o programa rodar mais rapido mas pode resultar numa falha de convergéncia. Testes

exploratérios mostraram que o valor de 0,3 para a« é 0 mais aceitdvel para seu uso no

programa computacional desenvolvido por Hla.

4.3.4 Discretizacdo do modelo

A discretizacdo das equacOes algébricas conduzida com auxilio da linearizacdo e do
subrelaxamento foi realizada por Hla, 2004. A seguir 0 passo a passo destes métodos

aplicados as equacdes serdo mostrados.
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As derivadas tanto para o espaco como para o tempo foram discretizadas no esquema de
diferencas Backward de modo que as equacOes de balango de massa fiqguem em sua
diferencial de primeira ordem.

Utilizando as consideragdes sobre linearizagcdo e sub-relaxamento as equacgdes foram
discretizadas como segue.

De forma resumida os parametros para a solu¢cdo numérica serdo apresentados a seguir.
O numero total de elementos considerados foram 700. A zona nao reagente localizada no topo
foi subdividida em 200 elementos e a zona que ocorre a igni¢do foi subdividida em 50
elementos. A taxa de tempo considerada foi 3 segundos, o coeficiente de sub-relaxamento
como ja mencionado no item anterior considerado foi 0,3, para este caso e o critério de

convergéncia considerado foi de 10™.

4.3.4.1 Balanco de Massa
4.3.4.1.1 Fase solida

CARVAO

Apos eliminar os termos transientes da massa especifica do carvdo 4-80 temos que:

(1—2)

2
dx '
i=1

Onde:

dp V,
(1- E}PE A =—(Ry +R; + R; +R.)
V)i— (V) .
(1_5}}5‘,,( )y~ =—(Ry +R; + R3 + Ry)"

Ax i—1/2



(1—-ap V)T —(1—-2p (V)=

E pode ser reescrita sobre a seguinte forma:

Bv,—C
Vg, = a
Onde
A=(1—-2)p,
B = (1 - E}PC

L= (Rl + Rz + Rg + Rq,}[ ﬂxi_j_.,:z

TEOR DE VOLATEIS

Esta equacédo de balanco de massa, (4-81), pode ser discretizado como segue:

(p.). = (p,)" (p,vs

(Ry +R; + Ry + Ry)'Ax;y

}1_1 - {pyvﬂ'}i _

(1 —E}— (1-¢)

(P:;}l' ﬂxl:—i.l'.z {py}lu ‘dxl—iaz
a0 At

+ {PEJ’[(V})[ -

E isto pode ser escrito da seguinte forma:

B Bp,ﬁ_l +C

Onde:

'[P.J:Il._j V)i =

ﬂx[_ia.-z - (Rpl)[

((1 —&) kPip:;)idx[—l.-"i

(1-2)
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ﬂ.xl:_
A= dtﬂz +(Vo: + {kpl}[ﬂxi—ifz
B= (V)i

= {Pp}?ﬂx[—ifz
N At

UMIDADE

Este balangco de massa da equacéo 4-82 pode ser discretizada como segue:

(1—2) (vas}-l - {PmVS}l—l _

(b,),— (o);
At

(1 - E} + ﬂxl-_j_.r - _(Rm}L
2
'[Pm}-L-dxi—1,-'2 {Pm}?-dx[—l;'z ((1 - S)kmpm)l."ﬂxi—ifz
AL — AL + (Pm}l-(vs}[ - (Pm}[_i(vg}i—j = =9

E isto pode ser escrito da seguinte forma:

p‘mi—l + ¢
Pmi =4
Onde:
ﬂxl:_
A= W) 4 (o) Axies sz
At
B= (V.1

c= {Pm}?ﬂx[—ﬂz
B At
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DIAMETRO DA PARTICULA

Este balango de massa da equacdo 4-84 pode ser discretizado como segue:

2 u—g) 2 u—g%)
s\ T |Tax| T
End * ﬁd

1 1 (V.).—
3 [Ax;_y 2 + (w,):At] = 5 | 4% 1 +( = ! )dt
(d )i) (dﬂ)_l) 2 (@),

—

4.3.4.1.2 Equacbes de balanco de massa da fase gasosa

Este balanco contém equacdes com termos ndo lineares, que precisam ser linearizadas.
Este processo de linearizacdo € realizado em equacgdes que sdo escritas em termos de fracdes
molares das espécies particulares envolvidas. Neste caso para discretizarmos as equacdes
diferenciais, todas as taxas de reacdo precisam ser convertidas na sua forma de fracdo molar

utilizando a lei de gas ideal:
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Onde:
P, = PY,

¥; = Fragdo molar da espécie j.

Apos a aplicacdo da lei de gas ideal, as equacdes de taxa de reacdo heterogéneas entre o

gas e o carvao, equacéo 4-38, se tornam:

Oxidacdo do carvéo

) r (AUM,:) PY,,
eterogénea 1= ( i i
PR () * (&)
e\ £ +

Reacdo de Boudouard

Reacdo agua gas

Reacéo de formacédo do

R. — A M. PYHg
metano 4 = ERTS (i)_l_(l)
k.. k.

E assim similarmente as reacGes homogéneas da fase gasosa sdo transformadas em sua

forma de fracdo molar.
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5F
RT,

Res = [s]AEFexp( )PZTQ_ZY.:DPH

Reacdo de deslocamento de
agua-gas “a frente”

_y kmol K*

Acrp =434 =10
ol m>kPa ‘s

—E
A-pexp ( RTEF)

Reacdo de deslocamento de g
K¢

P T, Y ¢p,¥

B =2=¢
SR Ha

agua gas reversa

Oxidagéo do hidrocarboneto

Convém lembrar que como 0 Ycens N0 € linear nesta equacdo da oxidacdo do

hidrocarboneto, a linearizacdo é feita de acordo com Y ceps.

E assim a equacéo se torna:

Yeon, — Vi
R. = R; + 0,5R; —=5¢ ke
YE5H5.

Onde o * denota os valores das iteracfes anteriores.

Nesta linearizacdo o fator 0,5 é mudado para 1,2 o que torna uma inclinacdo da
convergéncia mais acentuada e acaba por estabilizar as iteracdes mesmo que issotorne a
convergéncia mais lenta. Logo teremos a equacao que sera empregada no balanco do alcatrao

secundario:
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Yeon, — Vi
Re = R; +1,2R; —5¢ ke
YE5H5.

Oxidag&o do mondxido de carbono

—E; —2 05,05
R, = (g)Aexp (H) PETQ 2}’92 Yo
g
5 kmol K*
A;=188%10°— ——
m3kPa “s

O mesmo procedimento feito para Y cene Sera feita para Yo, Tornando-se:

Vo, — Y&
R; =R} +12R; —2_—2
YDE

Oxidagéo do metano

_E _
R; = (E]ABEXP(RTE) PLETS 1,51,2,;4&,2,23
g

;o kmol K*°

A =2,09=10
¢ mikPa s

Agora teremos Ycns € Yoo Ndo lineares nesta equacdo, linearizando-se:
Com Ycua € Yoo respectivamente:
YEH.} - YEH.}

R, = R; + 0,7R; -
1‘rt.'H.;
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.
Rg = Ry + G,SRE_FDEF_EEFDE

Assim como foi alterado o fator na equacdo da oxidacdo do hidrocarboneto aqui
também utilizaremos este recurso de modo que as equacgdes ficaram com 0s seguintes fatores,
de 0,7 e 0,8 estes receberdo novos valores de 1,1 e 1,2.

Logo os equacionamentos para a oxidagdo de metano utilizado no balango de metano e

no balanco de oxigénio serdo respectivamente:

Yeu, — Yo
Ry = RE + nggu

FE’H.;

Yo, — Vo

Ry =Ry + 12R;—2 2

Yo,
Oxidacéo do etileno
R _( }A _Eg P:I._.ET —U,EYU,E Y
g = \ElAgexp E g CoHy 102

kmol K°*

A, = 63858
® m3kPa s

O mesmo procedimento sera feito na equagdo acima por conta do termo Y cong NAO Ser

linear, logo a linearizacéo é feita respeitando o termo. O fator de 0,5 € também alterado para

1,2 como pode ser visto abaixo, sendo esta Ultima a utilizada no balago do etileno.

YE H _FEH
R, = R + 05R;—= 2=
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Yo, — Yeon
Ry =Ri + 1)2;;;%

Oxidacdao do hidrogénio

E _ 1.1 141
Ryg = (E}ANE«TP (Fm) p* Tg ZJZ{YG‘E} {YHE}
g

kmol K**

_ « 105
410 =84=10 mikPa **s

Agora teremos Yy, e Yoz ndo lineares nesta equacao, linearizando-se:

Respeitando 0s termos Ycha € Yoo respectivamente:

&=

Ve, = F
R:I.IJ = Ricu + 1;1R§|:| %
Ha
Y.}z — YEE
Ryp = Ri‘u + ngiu T
}"DE

Apo0s converter estas equacdes de taxas de reacdo em formas de fragdo molar e uma vez
a linearizacdo ter sido concluida as equacdes diferenciais de balanco de massa na fase gasosa
sdo discretizadas como segue:

Oxigénio

A equacdo de balango de massa para o oxigénio é discretizada passo a passo como

segue:

a8 ] Moy
EE{CQEMDZ }‘l‘a(ngDE E) =¥
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ix

o
R —3Mo,Rg — 0,5Mo, Ry —1,5Mg; Rg — Mg, Ry — 0,5M 5, Ry

8 (Yo,P ) ] ( " M,:,vz)
£ Mp, f—| m;¥Yq,—|=—
Er:( T, 0 92) ax\ 9T 02 ¥

is

o
o R —3Mo,Rg — 0,5Mo, R; — 1,5Mg, Rg — Mg, Ry — 0,5M 5, Ry

(@¥g,PMg,\  ((@¥0,PHp,\" w Mo\ f . Mp?
AT ,I_ AT ,I g 0, J_mﬁ‘yc M ,I
T "o iy 1M/, 1My )

Axp_12

Fald

K s MRy

Moy fagMg)  PYs, LB —05y05 _ ( . syﬂz“’ﬁz)_
LEFT” (RTg) (L}+(L} 3M g, ()ke P T, YCSHSY@: 0.5Mo, \R7  1.2R7 0

Yo, —¥g
1,5M,, (85 + LM&%) — Mo (D PHT, 0S¥, Yo, —
2

Yo, —¥o
0,5M,, (R;*.J +1,1R, %)
i

Ela pode ser reescrita da seguinte forma:

B(Yy,),  +C

(Fﬂzj[: 4

Onde:
(e)PM,, Ax 1

v Mg Mg, (AM, FY,
A= 2 ¥ ) 2 v 2
RT, At +(mg 02 M, )[ﬂ M,

| EAC ey

0,6Mg, R Ax 4 1,8Mg,RIAx 4
185 —05+:0.5 2T i PE iy
+3M, (kP T, Y Ax 4 + - + -
2 Yo, Yo,
0,55Mq, R, Ax_ 1
2

1,8 —5 0.5
_ MDZ (E}kgp Ts’| YCgH,; ﬁx[_;[ + e
2 02



118

~ ((s]}’ PMo,

RT, ) +0,1M g, R5Ax 1+IIIEM,;.2R Ax 1+005Mﬂ

i

Mondxido de carbono

Em sua forma discretizada se torna:

E%{CDQMCD}-'-

g " M M M M
E(mgymﬁ) =2(1 —y)fﬂl + zﬁaz +f£a +6MoRs + McoR; +

ZMegRs + MpgRsg — MegRsr — MpgR; — 0,5Mg, Ryg

d Yl}z & ‘“GZ —_
E‘ac( Mog) o (m Yo, F)——}-’

3.20 27,62

Mp
“R; —3Mg, R — 0,5M g, Ry + —— Ry + Ry

Mp 29,50

0

-=2(1-7)

.. . ] . 2 : 2
(¥ P } G } w M m} v, M m}
|[, 7T, o _(, AT, L0 E,mﬂ' Yeom (,”‘Frm H
g g L4 g 4 g
A

de Axi_qr2

%Ri t Z%RZ +“:+:R3 +6McoRe + McoRg + 2MepRs + MeoRsg —

- - 0,5,-0,5 3,20 27,62
Mco(£)ksrPT, z(ymyﬂm) ~ Meo(e)kPPT, Y g7 Yaggo + 3o Ror + o0 Ruo
.. . ] . 2 ¢ 2
(E)¥cp P (=¥ P u Mep " Mrp
[ BTy ‘“m}._[ T, ‘"f'?} (,mﬂ‘?mﬁ}._[mﬂ'ym Mg }._1 _

p + =2(1-y)

de Axi_qy2



M| M M
ﬁgi +2f-ﬁ2 +f£3 +6MCDR6+MCDRB+2MCDRQ + MCDRER_

3,20 27,62

Mco(£)ksr PET, (YCDYH;_ID) — Mo(£)k;P*T _21’92 YHED T om0 Bt T 5 5 B2

Que pode ser reescrita:
_ B(Yeo)_,+C
(Yeo), v
Onde:
(E}PMcgﬂx[_i M.,
= 2
4= W + (mg M ) + MCD(EJREFF T Yﬁrzgﬂx[—;

i

- MCD(E}I{?PZ _ZYDE Tf[—{gc}ﬂ ;

(¥ ppPMegix 0
E‘:( . :r) 4 320 Rp1dx 27,62 ” 1+2(1 )
i

ATgar 29,50 5 | 52

“0R,Ax, 1+257 0 R 1+ "0 RyAx s + 6McoReAX,
A _E

EMchgﬂI[_l + M.:[:-Raaﬂxl-_l
2

Di6xido de carbono

1

2
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"
Ia,'.'lcﬂ E‘mcg "dI:ﬂ le.'ﬂ 6,80
—_1 L — —I —_———1
et s = 21— V) Ry + Meg Ry + Mo Ry — =032 Ry + Ry +
6,40
2220 e MCDERER

;9 (Yoo PMeo, ) O (., Meo, =2(1—ijC°“R
at\  RT, ar\ @ %y M, ot

g
Yoo, PM Yoo, PM M M
(( ) ) (( e ) (5 Yoo, 352 ) = (1 Yoo, 352)
+M * Lt A L =1
€0, At Ax 1
=2(1—y)—==R,
c
Mo [AM.\  PY, 6,80 6,40
T Meo R + Meo Ry — ME(RLT [1) (1]+?950R?’1+5250R?’2
c g — 1+ !
m k?

5/ pat =2y v, Ry + Moo Ry — % p
- K—c g TCOHy s T Cco T T M, 2

680 N 640 . . &
79,50 7' 52,80 P2 €0, sk

B(Yeo,),_,+C

[:YCDE:][ =

Onde:

PM g, PA
. (E} Con xi—; . m--MCD:! N Mcog A M, x[—;
RT At ¢°M, ). M; \RT, (L)Jr(l)
L j!‘:m kZ
Asgexp(_RTEF)
+ Mg, K - PETS_EYHzﬂx 1
c
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o
c= ()YEGEPMCDEM[_; 4 880 p a0 g ax L r2(1-p e
“\ ¥ ReT, A 79,50 1 8% 1 T 5y g ReaAx 1+ 2(1 = ¥) 0
i

+ MC[:‘! REFﬂxl:_l + MC[:‘Q R?ﬂxi_j_
2 2

Rl.f_\x, 1
‘2

Hidrogénio

Equacéo discretizada:

dpy, , Omy
£
dt dx
— MHz MH""
1,63
R,
52,80 P°
Ei(ﬁ) +i(m”}’H Mﬂz) _
g
dt RT, dx * M,
— MHz MH""
=31 Rs + My, Rer + 3My, R + 2My, Ry — My Rz — 2= Ry = My Ryg
1,63

R,
52,80 F°



([E]

RT

o
Yy, F‘MHE) B ((sj YHEPMHE)
i i

M M
" H " H.
RT (¥ 37) = (v 577)
g a7 g5

)

+
At Ax 1
i-3

M
"Ry + My R + 3My R + 2My Ry

Vi, — Yﬁz) 1,63

- My, (R;ﬂ + 1R} — T
Hy s

Pode ser escrita da seguinte forma:

B(Yay),_, +C
Vo) =—

Onde:

A=|—r—2 | +|m2
RT,At | M, ).
L

My, (A,,MC) -3

+2—| == +M =

M \2RT 1 1 K
’ ¢ (E) + (_) :

1J1MH2 R;U ﬁxl:_j_
2

+
Yh,

) - M
=PI, Y, Yy, — 2 1"';? (’;f;:) (L) + (l)
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YHE.PMHEﬁx[_;

c={@ RT, At t 52807 &xi—é T, B Ma—g + MH:REFM[—;

+ B'MHE Rsﬁxl_j__" ZMHERgﬁx[_j_ - MHE Riuﬂxl,_j_ + 1,1.R§del__1
2 2 2 2

Vapor de agua

Equacéo discretizada:

apHgD + dmy,, _ M0

at a}{ - Mc Rg + EMHEDRE + MHQDRII]

16,30

+2Mp; R — My,Rs + R + 200

R'IS']. + MHE RER

M0 h
=— MZC Rs + 2My,0Rs + MiyoR10 — Mo ()ksr PPT, Yoo, ¥, + R

16,30
to ?9 50 Rt‘)i + MH:ORER

0
YH;GPMHzo YH;&PMHgo My M
S HpO TTHO ) 2 HpO" TTH0 " 20 " Ha0
((E} RTg (E) RT mg YH:G Mg - mg Y[-[zl} Mg
i i i i—1

At * Ax 1
2
MHED -2
M —Hi + ZMHQDRB + MHEGRN - MHED(E)kEFP T Ycog YHEE}
C
16,30
+ Rm +oc 79 50 Rt‘)i + MH:ORER

E reescrita, sob a seguinte forma:
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g)PMyg,nAx PAx
ae (£) Ha0 [—; m MHED n MHED A M, [—;
RT,At “ M,/  M: \ RT, (i)_i_(l)
L : km ka

+MHED(S}kEFP2Tg_2YCD ﬂx[_j
2

(S)PMHsz‘lx 1 1630
C=\"Rmar ) T PMenoRadx 1+ MusoRihx 3+ Rudx, 14555 Rn A, 4
+ MyyoRsplx _1
2
Metano
ach.; 31’?’1.:34 Meg, l:l,-’-l-l] 510
= + = R4— MCH.;RB L E——— 1‘.')1 LT
at dx M¢ 79,50 79, 50
8 (Yeu,PMcy,\ 8 Mcp,\ _ Mcn,
ar(T Tax\meVen Ty ) = g, Re ~MeniRs
0,40 5,10
- R

79,50 Ro1 +?9 50

0
Ve, PMey, Yeu,PMey, Meg M
L S Lo X . _Lbas L bis " 4 " CHy

((E} RT & —%F MeYeny 3 | —\™Me¥ema g1

g i i g/ 8 i

At + Ax 1 -
=
MCH.]. YCH - YEH D 40 5 10
= Ry,—M R; +1,1R;— = Ry
M, Ot TTEHa\TE + ® Yig, 79,50 %t T 7950

Que pode ser reescrita:



B(Yeu,),_ +C
A

(Yen), =

Onde:

(E}PMEH__}&X[_:[

o My
4= 2 4
RT, At +(m9 M j[+

c= OPtteny + 220 g an ol g a4+ e
- RT, At 7950 P17 7950 AT Ty
L

+0,1M ¢y, RpAx 1
2

Etileno
A equacdo discretizada é descrita abaixo:

apC2H4 N amCEH4

£ at A% MCQH,}R +

9 (Yo, PMeyy d " Mec.y
&— i S ] +— ngch e
at RT, dx s M,

5,40
58,20

R,

) = _MC2H4R +—
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0

(E} YCEH4PMC2H4 _ (E} YCEH4PMC2H4
RT, . RT, .
i i

At

I MCEH I MI:EH
(ngCzH4M—4 —\ ™Yo, 37,
8/ g Fim

ﬂx, 1
—

2

+

Yeuu, — YE:H_;) 5,40 R
P2

= —Mcy, (Rf; +1,2R; 5820

%
YI:E.H__;

E pode ser reescrita:

B(Yem)  +C
[YEQH‘;][ = A

Onde:

Cc= 2 240 R..A 0,2M ..., REA
B RT, At T5g20 2 A1 T 0 2Mep RoAX, 4

L

2

Alcatrdo primario
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9py., dmgy, 52,80

L | akeq] »
=—R.+—"R

=3t T ax w2 T 75 50 Ret

d Ynfc']_PMan d " Mgicl 52,80
(e e ) L T ¥, k) = —R,, + 2R
Ear( RT, ) ox\MeVele Ty v2 T 79 50 et

o
Yqu'PMaiq Yﬂiq'PMaiq Mﬂ'c M,
L i) N ) S L " oy " aley
((E} AT, © ", MY, ) ~\ MoVl M,
i i i i—1

_|_

At Ax 4
)

52,80

= {E}PT;:I sz Yu!q — ﬁRpi

E pode ser reescrita:

B(Yﬂfflj[_l + C

Onde:

{E}Pmnfclﬁx._l
A= T (g Mate) L ((oproin, ax
RT, At sM, ). s Ky BT 1

g
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(E} Fuffl FMafq ﬂ'xl_i
2

e 5280

N RT,At 79,50 P

[

Alcatrdo secundario

dp_., dm, 6,65

Lo aLcy »
= —R.M_.. +——R
3t T ox sMaic; T 5550 Re2

d FHIEEPMIJ:EE d " Mqlcg 6,65
EE(—RTS o (M Yaiey 2 | = —ReMa, + R

o
YufchMuIcg YufcszaIcg o M; o M;
(‘CE3T \©O—%r, ) (meYaugr2) —(mo¥ate 71>
i i 2 /i 2 S

At + Ax 1
2

Ynh:'z - Y:Ecz)_ 6,65

= —M,, (Rg +1,2R; v =5 g0 Rz
aley *

E pode ser reescrita:

B(Yairy)._, +C

Onde:



(E}FMaIcgﬂx._l
A= i

RT At

(E}Yafclpmafczﬁx[_; 6,65

c= + RopAx 1+ 0,2M g, RiAX 3
2 2

RT At 52,80

L

Gas total

A equacdo discretizada segue abaixo:

dp, dm,
eo-+—3L=Ry +Rn+ R +R + R+ R,

o (EMy +a{ )=R, +R,+ R, +R.+R; +R
"Bt\RT, ) ax- e/ T Ter T Am T F1 TR TS TR

PM PM ’

— a1 _ 2
(@ ) (@ ) ()~ ().,

= + v =R, + R, Ry +R,
)

+R; +Ry

E pode ser reescrita:

129
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RT, T,

PMgAx 3 PMgAx 1
C=(Ry +R,+ R, +R. +Rs+R, }ﬂxi_1+ () ———2 | —| (&s9————2
2
L L

4.3.4.2 Balanco de energia

4.3.4.2.1 Fase solida

Equacéo diferencial do balanco de energia € discretizado e torna-se:

(1—5} {p h }-I- '[m h.)= ( effi;T ) heg AV(T_—T,g) —

4h,,
T‘{Ts —T,)+R,AH, +R,;AH,, + ZRJ-aHJ-

=1

Entdo nos termos de segunda ordem sdo aplicados os esquemas de diferencas centrais e

nos termos de primeira ordem o esquema de diferencas Backward.

Onde:
h, = Cps(Ts— T.)

= (1—sg)p_v,

Logo teremos:



-9 [(p.(co.(r,~ 7)) ~ (p.(Cp.(T,~ ) |

(1—2=2)
Ax 4 [{PS-E?S-CPS(TS- - TG}[ - {psvfcps (Ts - T“}[—i]
i—<L

2

(Ts'}[+1 - (Ts'}[ (Ts'}[ - (Ts}[—i
{keff}[% (—ﬂxl._i ) - '[keffjl-_; (—ﬂx_ 5 )]

2 72

_|_

1
_ﬂx[

4h
— (hegAv(T_~T,)) - (TSP{TS - TP}) + Ry1AH,; + R AH,,

L

4
+ ) (Ram),
i=1

0

@ ;_LE} (p.cp.T)) - (1;5} (p.cp.T,) - (1;5} (PSCPETS)? _ % (p.Cp.T )

(1-9(pv.Cp,(T), (1-pw.Cp,T.), (1-9(pv.Cp,T.)_,

i

Ax s Ax 3 Ax, 1
2 2 2
(1 - E}{PspscpsTﬂ}i_j_
+
Ax 4
=3
_ (Kagr) oy — (Regr), T ors— (Kepr) oy — (Repr), .
2Ax;Ax 4 s+ 2AxAx, 4 e
L-I—2 l'|—2

(kepr), — (heps) (kers), — (kegf) _
— ( Eﬂxlﬂ‘xl_’_l (Tg)[ + Eﬂxlﬂxl_'_l (Ts}[—l - {hsgAst}l-

2 2

+ (hegAVT,) — %T‘*-"(hgpz"s)_ +“LT” (RepT,) +Ro1AH,1 + RuAH,

4
ji=1
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Isto pode ser reescrito:

A(T); = Bi(T.) 41 + C:(T);—y + D,

Onde:

(1 - E} {kﬁ'ff}[+1 - {kﬁ'ff}l'
Y (PiCP,+ PPy + PanCP,,) +( 24Ax,Ax

1
2

ﬂx_ 1
—=

{k?ff}[ - {kfff}[_j ¥ (1 - E) (mepm + pal'UCpb[u + Pﬁ'm"ﬂ"Cpfw::)[ (”s‘)[
28x0x 3
. z

2
4h,,

+ (hegavT.) +—=(T,)

(efr) = Ueerr),

B. =
' 2Ax;Ax

_ ((keffjl - {keff)[_l) ¥ (1 - E} (p‘mc'pm +ph|:ﬂc'ph[u + pfﬂ‘?"l’c'pmr'v)[_j_ (vs)[—l

2AxAx

Ax
l'l—g i1

—

2
4.3.4.2.2 Fase gasosa

O sub-relaxamento sera aplicado a todos os termos relacionados &s reacdes oxidantes do

gas como segue:

0

10 10 10
ZR}aH}- = (a) ZRJ-aHJ- +(1—-a) ZRJ-aHJ-
-~ - | -~

[ L

Onde 0 «, € o critério de sub-relaxamento e tem o valor de 0,3 no cddigo.
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Apos o sub-relaxamento ter sido realizado, a equagdo diferencial do balanco de energia
para a fase gasosa é discretizada como segue:

d d dT
(1—5}5(,09.& :] I[m o) = ( ga—xg)— hogAv(T_—T,) —

10
4h

Dg-"’ (Tg—T,)+ RyAH,, + Z R,AH,
i=5

Entdo nos termos de segunda ordem s&o aplicados os esquemas de diferencas centrais e

nos termos de primeira ordem o esquema de diferencas Backward.

hy= Cp,(T,—T,)

Entao:

(e, (e,m,~ 1) (o, (er, 0, 72))

+ﬁ1 [(mngg(Tg — Tu)l _ (m_ngg (Tg — Tu)i_1i|

[—=

2

(). ((Tg]‘;;_fm‘) ) ({“}fﬂ; m)]

4( gp}

Ax,

{h Av(T _Tg)} - ( s_Tp}[‘i'(RMﬂHPZJ[—l' (RsrAHgr);

10 10 0
+ (RsgAHsg); + () (Z Rjaﬂj-) +(1-a) (Z Rja.Hj)
=& i i=& ;
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o o
i(pycyg%)[ _i(pSCPST“)[_ i(ngpng)[ +§g(‘ogCPQT“)[ -

(k-gj[ + {k-g}i+1 {kg }£+1 + (kg }1‘
= (W) {Tg]i+1 a (T%)(Tg }[

H_; 2
(@D () e
28%; A 4 84 28%: A% 4 §/i-1 Ax. 4
L'|—2 H_Z ,__2
(moco,r) (mace,t) | (maco,r)_
- ~ - + (hegAVT.),
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A primeiro instante todo este equacionamento pode parecer fatigante embora no
momento da interpretacdo do cddigo numérico este seja de extrema importancia para que
possa haver o entendimento das linhas escritas do programa pelo publico em geral,
consequentemente havera um melhor entendimento dos fendmenos que ocorrem dentro do
reator e que sdo objeto de estudo para a simulacdo. Da mesma que foi desenvolvido o
fluxograma do modelo 0-D, o modelo 1-D também possui seu fluxograma que é apresentado

na Figura 4.4, apresentada a seguir.
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Figura 4.4 - Fluxograma do modelo 1-D
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5 RESULTADOS

No capitulo anterior foram descritos 0s modelos capazes de simular a performance de
um gaseificador tipo Downdraft com rea¢des em equilibrio quimico e de modo transiente sob
diversas faixas de condic6es de operagcdo. O modelo de equilibrio quimico é capaz de prever a
composicao dos gases, temperatura adiabatica de chama e eficiéncia de gas frio. O modelo
transiente é capaz de prever a composicdo dos gases, teores de alcatrdo primarios e
secundarios, perfis de temperatura superficial de sélidos e gases ao longo do eixo do reator.

Neste capitulo os resultados dos modelos desenvolvidos séo apresentadas e discutidos
detalhadamente. Neste primeiro momento definiremos as caracteristicas gerais do modelo e,
como foi discutido no capitulo anterior, para rodar o programa sdo necessarios que alguns
parametros sejam definidos. Os valores dos parametros serdo 0s mesmos utilizados no
trabalho de Santos, 2011, que conduziu estudos experimentais em um gaseificador Downdraft
e de configuracdo semelhante ao simulado no presente trabalho.

5.1 MODELO 0-D

Primeiramente foram realizados testes de modo a validar o programa desenvolvido que
considera o equilibrio quimico, entdo foram escolhidos alguns trabalhos para que a simulacéo
fosse conduzida com os mesmo parametros e uma comparacdo entre os resultados fosse
obtida.

Existe um documento da ASME sobre Verificacdo e Validacdo, 2006, e 14 encontramos
conceitos aplicaveis a analise desenvolvida neste capitulo do trabalho. O processo de
verificacdo de um modelo computacional determina se este representa com precisdo o0 modelo
matematico subjacente e sua solugdo. Ja a validacdo é o processo de determinacdo do grau em
que um modelo é uma representacdo precisa do mundo real a partir da perspectiva das
utilizacGes previstas do modelo. Em outras palavras, a verificacdo é o processo de
recolhimento de provas para demonstrar que a implementacdo computacional do modelo
matematico e sua solucdo associados estdo corretos. J4 a validacdo, por outro lado, é o

processo de elaboracdo de provas para demonstrar que os modelos matematicos apropriados
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foram escolhidos para responder as questdes de interesse, comparando os resultados da
simulagéo com outros dados publicados.

Do ponto de vista do construtor do modelo, 0 modelo é considerado validado para o uso
pretendido, uma vez 0s seus requisitos pré-determinados para a demonstracao de precisao e
capacidade de previsdo, forem preenchidas. Do ponto de vista do usuério, tomador de decisdo
ou da parte interessada, a finalidade também define as limitagdes impostas sobre a
aplicabilidade do modelo.

Deste modo, primeiro foram conduzidos estudos comparativos dos resultados obtidos
por outros autores com os resultados obtidos pelo presente programa gerado no FORTRAN.
Foram escolhidos trés autores, Altafini, 2006, Sharma, 2008 e Jayah, 2003, neste processo de
verificacdo. Na tabela abaixo o parametro considerado para uma simulagdo comparativa entre

0s dados obtidos pela simulacdo de Jayah et al, 2003.

Tabela 5.1 - Parametros obtidos em Jayah e inseridos no programa para a simulacéo

Analise Elementar (wt % b.s)

C 50,6
H 6,5
N 0,2
0 42,7
Umidade [%] 14,7
Poder Calorifico superior [kJ/kg] 19600,0

Fonte: (Autoria propria).
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Tabela 5.2 - Resultados obtidos com a simulacéo e comparativo com a literatura

Composicao do gas seco Simulado por Medido por Jayah et al, Simulado neste
[% volumétrico] Jayah et al, 2003 2003 trabalho
CO 18,3 19,1 15,58
H, 16,4 15,5 12,75
CO; 11,1 11,4 10,03
N, 53,2 52,9 49,01
CH, 1,1* 11 1,16

*Q valor foi assumido

Fonte: (Autoria propria).

Tabela 5.3 - Parametros obtidos em Altafini e inseridos no programa para a simulagéo

Analise Elementar (wt % b.s)

C 52,0
H 6,07
N 0,28
O 41,65
Umidade [%] 10,0
Poder Calorifico superior [ki/kg] 20407,0

Fonte: (Autoria prépria).
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Tabela 5.4 - Resultados obtidos com a simulacéo e comparativo com a literatura

Composicao do gas seco Simulado por Medido por Altafini et al, Simulado neste
[% volumétrico] Altafini et al, 2003 2003 (média de 10 testes) trabalho
CO 19,7 20,14 20,55
H, 20,6 14,0 15,38
CO; 10,15 12,06 8,59
N, 50,1 50,79 46,49
CH, *0,0 2,31 0,61

*Aproximadamente

Fonte: (Autoria propria).

Para todas as simulagdes a temperatura de referéncia considerada foi de 298,15 K e a
pressdo de 101,325 Pa.

Tabela 5.5 - Parametros obtidos em Sharma e inseridos no programa para a simulagao

Analise Elementar (wt % b.s)

C 56,2
H 5,9
N -
O 36,7
Umidade [%] 12,0
Poder Calorifico superior [ki/kg] 22097,0

Fonte: (Autoria prépria).



Tabela 5.6 - Resultados obtidos com a simulacéo e comparativo com a literatura

Composicao do gas seco Simulado por Simulado neste
[% volumétrico] Sharma et al, 2003 trabalho
CcoO 21,42 21,28
H, 16,28 16,08
CO; 9,71 8,37
N, 51,28 47,19
CH, 0,57 0,59

Fonte: (Autoria propria).

Tabela 5.7 - Parametros utilizados no modelo 0D

141

Analise Elementar [ % b.s] Valor
C 46,17
H 6,01
N 4,33
S 0,13
O 43,37
Temperatura do ar na entrada [K] 298,15
Pressdo no reator [kPa] 101,325
Poder Calorifico Superior [kJ/kg] 18022,28 17962,95
Teor de umidade [% b.s] 24,41 15,48

Fonte: (Autoria prépria).



142

Tabela 5.8 - Validagdo do modelo

Composigao do gas seco Medido por Santos, 2011 Simulado neste trabalho
[% volumétrico]

CO 10,1870 12,8217
H> 11,4988 12,7481
CO, 13,7718 11,0734
N> 56,4921 46,4650
CH, 1,1949 1,5193

Fonte: (Autoria propria).

Observa-se que os valores apresentados nas tabelas acima, quando comparados aos
valores de concentracdo de outros modelos da literatura dentro do equilibrio quimico se
mostram dentro do esperado, ora com maiores erros, ora com menores, como explicado a
sequir.

Para o0 caso dos resultados numéricos de Jayah et al. (2003) o modelo do presente
trabalho teve o maior erro numérico, estando afastado em 22,6% para o CO, 21,6% para 0 H2,
5,2% para 0 CH4 e 13,7% para o CO2.

Ja a comparacdo numérica do presente modelo com o modelo de Altafini et al. (2003),
resultou em erros menores que aqueles acima citados, sendo 2% para o CO, 9% para 0 H2 e
40,4% para 0 CO2. O CH4 ndo foi simulado por Altafini et al. (2003).

O modelo do presente trabalho apresentou os menores erros quando comparado ao
modelo de Sharma et al. (2003), com 0,7% para o CO, 1,2% para 0 H2, 3,5% para 0 CH4 e
13,8% para o CO2.

Quando comparado aos resultados experimentais, 0 modelo do presente trabalho teve
maiores erros, de modo geral, em comparacao aos valores numéricos. Contudo, os valores dos
erros sdo bastante satisfatorios indicando excelente potencial de utilizacdo do modelo OD em

previsdo do fenémeno de gaseificacdo de leito fixo.
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A comparagdo do presente modelo com os resultados experimentais de Jayah et al.
(2003) mostraram erros de 17,5% para o CO, 28,6% para 0 H2, 5,2% para o CH4 e 10,7%
para o CO2.

Os resultados experimentais de Altafini et al. (2003), comparados as simulagdes do
presente trabalho, apresentam erros maiores que aqueles vistos para Jayah et al. (2003), sendo
4,1% para o CO, 33,9% para o H2, 100% para o CH4 e 18,2% para o CO2.

Santos (2011) realizou estudos experimentais de gaseificacdo em leito fixo de acai em
um reator Downdraft estratificado. Ao mesmo tempo, o presente trabalho teve como objetivo
simular o mesmo reator e biomassa utilizados em Santos (2011). Portanto, existe maior
alinhamento do presente trabalho com os estudos de Santos (2011). Nesse sentido, observa-se
que, mesmo com tal alinhamento, os erros entre os resultados do presente trabalho e Santos
(2011) ndo sdao menores que 10%, sendo 25,9% para o CO, 10,9% para o H2, 27,1% para o
CH4 e 19,6% para 0 CO2. O maior erro para 0 CH4 ¢ esperado, pois Santos (2011) relatou
elevado teor de alcatrdo e reagbes com tendéncias a zona de pirdlise com provavel
deslocamento ao néo equilibrio quimico.

Este comportamento na previsdo de CH, € 0 esperado para quase todos os modelos de
equilibrio quimico, uma vez que a constante de equilibrio para as reagdes metanagéo tende a
zero, enquanto que para a reacdo de reforma a vapor a constante tende ao infinito em
temperaturas elevadas prevalecentes na zona de reducéo.

O presente modelo 0D mostra resultados bastante satisfatérios para a composicao do gas
seco e razoavelmente bom acordo para o poder calorifico do gés.

Uma vez validado o modelo foram feitos estudos paramétricos das curvas de
composicao dos gas produto e sua variacdo com a razéo de equivaléncia e uma vez encontrada
a razdo de equivaléncia 6tima, analise da variacdo da composi¢cdo dos gases com o teor de
umidade,

Simulando para as mesmas condi¢cdes da Tabela 5.7 - Parametros utilizados no modelo 0De
variando a razdo de equivaléncia que foi descrita no capitulo de caracterizacdo de biomassa e
de posse da Figura 5.1, podemos analisar as curvas de modo a se obter as concentracGes
volumétricas interessantes para a queima em motor. Com uma razdo de equivaléncia de 2,8
temos uma condicdo Otima para as concentracdes de H,, CO e CH4. Uma vez definida esta
razdo de equivaléncia calculamos o comportamento dos gases analisando sua variagdo com o

teor de umidade, comportamento este que pode ser observado na Figura 5.2.
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Para baixos valores de razdo de equivaléncia o processo no gaseificador se aproxima da
combustdo completa da biomassa resultando em grandes percentuais de didxido de carbono
no gas. Ao mesmo tempo, a concentracdo de H, é resultado de dois processos opostos, de um
lado a reacdo de deslocamento de agua tende a decompor a agua em hidrogénio a altos teores
de umidade, enquanto que quando a temperatura cai para altas raz6es de combustivel e ar e
altos teores de umidade, parte do hidrogénio é convertido em metano. A formacao de metano
durante o processo de gaseificagdo depende diretamente da temperatura da reacdo. A
importancia relativa de equilibrio do metano aumenta rapidamente abaixo de 1000 K. Como a
concentracdo de metano aumenta com temperaturas mais baixas de reacdo, o metano de alta

concentragdes correspondem a maior razao de combustivel / ar.

Figura 5.1 - Simulacéo da gaseificacdo do carogo de acai variando a razéo de
equivaléncia.
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Figura 5.2 - Variacao da composicéo do gas com teor de umidade
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Para razdes de equivaléncia altas e altos teores de umidade a reacdo deslocamento da
agua tende a formar o H, e 0 CO,, aumentando assim a concentracao deste nestas condicdes.

A percentagem de CO diminui acentuadamente para adicdes de umidade. O percentual
previsto de metano é bastante baixo e ndo mostra um comportamento tdo consideravel com a
variacdo no teor de umidade. Enquanto as porcentagens de H, e CO, tendem a crescer. O
crescimento do H, é nitido até que todo o carbono seja consumido. No entanto, devido a
reacdo de deslocamento de agua, quando ha mais agua disponiveis na reacdo, o equilibrio se
inclina para o producdo de hidrogénio e di6xido de carbono.Simulando para as mesmas
condicBes da Tabela 5.7 e variando a razdo de equivaléncia que foi descrita no capitulo de
caracterizacdo de biomassa e de posse das Figura 5.3Figura 5.4Figura 5.5, podemos analisar as
curvas de modo a se obter as concentracfes volumétricas interessantes para a queima em
motor.

Se observamos na Figura 5.3, com uma razdo de equivaléncia de 2,8 temos uma
condicdo 6tima para as concentraces de H,, CO e CH,;. Uma vez definida esta razdo de
equivaléncia calculamos o comportamento dos gases analisando sua variacdo com o teor de

umidade, comportamento este que pode ser observado posteriormente na Figura 5.4.
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Figura 5.3 - Simulagéo da gaseificacdo do carogo de acai variando a razao de equivaléncia para CO, H,e

CH.,.
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Figura 5.4 - Simulacéo da gaseificacdo para o trabalho de Jayah et al, (2003) variando a razéo de
equivaléncia para CO, H,e CHj,.
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Figura 5.5 - Simulacéo da gaseificacdo para o trabalho de Barrio et al, (2000) variando a razéo de
equivaléncia para CO, H, e CH;.
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A concentracdo de H, é resultado de dois processos opostos, de um lado a reacdo de
deslocamento de agua tende a decompor a agua em hidrogénio a altos teores de umidade,
enquanto que quando a temperatura cai para altas razdes de combustivel e ar e altos teores de
umidade, parte do hidrogénio é convertido entdo em metano.

A formacgdo de metano durante o processo de gaseificacdo depende diretamente da
temperatura atingida na reacdo. A importancia relativa de equilibrio do metano aumenta
rapidamente abaixo de 1000 K. Como a concentracdo de metano aumenta com temperaturas
mais baixas de reacdo, as altas concentracfes desta espécie se concentrardo na maior razdo de

equivaléncia.

5.1.1 Estudo paramétrico para o acai

Resultados numéricos para a composicao do syngas sao apresentados nas Figura 5.6,
Figura 5.7, Figura 5.8. As nuances que variam de azul celeste a azul claro correspondem &

umidade.

Figura 5.6 - Concentracdo Molar de CO em funcéo da raz&o de equivaléncia e da umidade
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Fonte: (Autoria prépria).

A Figura 5.6 mostra os resultados numéricos para a concentragdo molar de CO em

funcdo da relacdo de equivaléncia e o teor de umidade. Considerando o monoxido de carbono
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como um indicador razodvel para a gaseificacdo e também com sua aplicagdo como
combustivel gasoso. Portanto, as concentragdes elevadas de CO sdo desejadas em sistemas de
gaseificacdo. Para toda a faixa da razdo de equivaléncia, as concentragdes de CO de 20% até
30% sdo obtidos apenas com teor de umidade abaixo de 20%. No entanto, as reacdes de
gaseificacdo ocorrem por perto de uma razdo de equivaléncia de 3, e para essa faixa de
concentragdes de CO superiores a 20% sO sdo alcancados com teor de umidade inferior a
20%. Embora seja de grande dificuldade diminuir o teor de umidade presente no caroco de
acai para valores tdo baixos como 15%, o que compromete a relacdo entre teor de umidade e
as concentragcfes de CO ja que sdo necessarios teores de umidade muito baixos para atingir o
maximo de concentracao de CO.

Figura 5.7 - Concentracdo Molar de H, em funcdo da razéo de equivaléncia e da umidade
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Fonte: (Autoria prdpria).

A Figura 5.7 mostra os resultados numéricos para a concentracdo molar de H2 em
funcdo da relacdo de equivaléncia e o teor de umidade. O hidrogénio é um combustivel
gasoso desejavel do ponto de vista energético. Embora os sistemas de gaseificacdo ndo sejam
usados especificamente para a producgdo desta espécie, esse gas pode ser armazenado para ser
utilizado em células a combustivel. Logo altas concentra¢cdes de H, podem ser desejadas no
processo de gaseificacdo para um uso futuro. Para toda a faixa da razdo de equivaléncia, as

concentracdes de H, de 25% até 25% s&o obtidos com teor de umidade abaixo de 35% e uma
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razdo que inicia a partir de 3,1. Para as reagdes de gaseificacdo com razédo de equivaléncia
préximas a 3, temos um comportamento similar ao que foi visto para o CO, as concentracfes

mais elevadas H, s6 podem ser alcancadas com teor de umidade inferior a 35%.

Figura 5.8 - Concentracio Molar de CH, em funcéo da razéo de equivaléncia e da umidade
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Fonte: (Autoria propria).

A Figura 5.8 mostra os resultados numéricos para a concentracdo molar de CH, em
funcédo da relacdo de equivaléncia e o teor de umidade. O metano também é um combustivel
gasoso que é desejado do ponto de vista energético. No entanto, a maximizacdo das
concentracdes de CH, se concentra na faixa de maior razéo de equivaléncia, que se localiza na
zona de reacdo de pirdlise. Assim, altas concentracdes de CH,4 sdo alcancadas na medida que a
reacao se distancia do processo de gaseificacdo. Na Figura 5.8, diferentemente do caso de CO e
H», que para maiores teores de umidade e razdo de equivaléncia, maiores sdo as concentragdes
de CH,. Para as reacGes de gaseificacdo com razdo de equivaléncia préximo a 3, e
considerando que a maximizacdo das concentracdes de CO e H; s6 sdo alcancados por um

teor de umidade baixo, as concentracdes de CH, podem chegar a somente entre 0 e 2%.

5.1.2 Estudo paramétrico para o lodo de esgoto

Um estudo semelhante ao desenvolvido acima também foi desenvolvido para o lodo de

esgoto. Resultados numéricos para a composicdo do syngas sdo apresentados nas Figura 5.9,
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Figura 5.10 e Figura 5.11. As concentracbes molares de CO, H2 e CH4 sdo mostrados nas
Figura 5.9, Figura 5.10 e Figura 5.11, respectivamente, onde a concentracdo molar é uma
funcdo da relacdo de equivaléncia e teor de umidade. As tonalidades que variam de verde
musgo a verde claro correspondem a umidade.

A Figura 5.9 mostra os resultados numéricos para a concentracdo molar de CO em
fungdo da relagcdo de equivaléncia e o teor de umidade.. Para toda a faixa da razéo de
equivaléncia, as concentragdes de CO de 8% até 12% sdo obtidos apenas com teor de
umidade abaixo de 30%. No entanto, as reagdes de gaseificacdo ocorrem por perto de uma
razdo de equivaléncia de 3, e para essa faixa de concentracdes de CO superiores a 10% s6 sdo
alcancados com teor de umidade inferior a 15%. Novamente, como dito antes, é dificil
diminuir o teor de umidade do lodo de esgoto para valores tdo baixos como 15%, o que
compromete a relacdo entre teor de umidade e as concentracdes de CO ja que teores de

umidade muito baixos € necessario para atingir o maximo de concentracao de CO.

Figura 5.9 - Concentracédo Molar de CO em funcéo da razdo de equivaléncia e da umidade
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Fonte: (Autoria propria).

A Figura 5.10 mostra os resultados numéricos para a concentracdo molar de H2 em
funcdo da relacdo de equivaléncia e o teor de umidade. Para toda a faixa da razdo de
equivaléncia, as concentracdes de H, de 25% até 30% sdo obtidos com teor de umidade
abaixo de 35% e uma razdo acima de 3. Para as reacGes de gaseificacdo com razdo de

equivaléncia préximas a 3, temos um comportamento similar ao que foi visto para o CO, as
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concentragdes mais elevadas H, s6 podem ser alcangadas com teor de umidade inferior a
15%.

Figura 5.10 - Concentracdo Molar de H, em fun¢do da razéo de equivaléncia e da umidade
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Fonte: (Autoria proépria).

A Figura 5.11, logo abaixo, mostra os resultados numéricos para a concentragdo molar
de CH4; em funcdo da relacdo de equivaléncia e o teor de umidade. Novamente, a
maximizacdo das concentracdes de CH,4 se concentra na faixa de maior razao de equivaléncia,
que se localiza na zona de reacdo de pirdlise. Assim, altas concentracdes de CH,4 séo
alcancadas na medida que a reacdo se distancia do processo de gaseificacdo. Na Figura 5.11,
diferentemente do caso de CO e Hj que para maiores teores de umidade e razdo de
equivaléncia, maiores sdo as concentracbes de CH,. Para as reacdes de gaseificagdo com
razdo de equivaléncia proximo a 3, e considerando que a maximizagdo das concentracdes de
CO e H, s6 sdo alcancados por um teor de umidade baixo, as concentracdes de CH4 podem

chegar a somente a 1%.
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Figura 5.11 - Concentracio Molar de CH4 em funcéo da razéo de equivaléncia e da
umidade
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Fonte: (Autoria propria).

5.2 MODELO UNIDIMENSIONAL
5.2.1 Eucalyptus camaldulensis

Como ja discutido anteriormente, o modelo 1D consegue simular a composi¢cdo dos
gases, teores de alcatrdo primario e secundario, perfis de temperatura dos gases e da superficie
dos sdlidos ao longo do eixo do gaseificador sob condicGes transientes. Neste capitulo séo
apresentados os resultados do modelo implementado no presente trabalho, baseado no
trabalho de Hla (2004). Os parametros de entrada para simulacdo da gaseificacdo de acai
foram escolhidos para serem os mais proximos das condi¢es experimentais do trabalho de
Santos (2011). Esses parametros serdo dispostos na Tabela 5.9.

Os parametros desta biomassa tipica na Australia foram dispostos no trabalho de Hla,
2004. Importante ressaltar que esta foi tratada de forma que sua particula tivesse o tamanho de
20 mm x 20 mm x 20 mm, como seu teor de umidade é elevado cerca de 45 % em base seca,
esta foi disposta para secagem durante 10 dias em um forno até seu teor de umidade alcancar
cerca de 13 % em base seca. Para calibracdo do cddigo computacional do presente trabalho,
estes dados foram inseridos como dados de entrada visando alcancar 0s mesmos resultados
dispostos no trabalho de Hla, 2004. Uma vez calibrado o modelo e codigo, foram inseridos os

parametros discutidos no capitulo trés deste trabalho, com auxilio dos dados experimentais
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obtidos por Santos (2011), para simulacdo numérica da gaseificagdo do caroco de acai. Outra

biomassa altamente influenciada pelo teor de umidade, assim como o agai, € o lodo de esgoto

que também foi objeto de simulagdo deste trabalho.

Tabela 5.9 - Parametros do Eucalyptus camaldulensis inseridos por Hla, 2004 no modelo

Andlise Elementar [ % b.s] Valor
C 52,20
H 6,10
N 0
S 0
0 41,70
Propriedade Valor
Pressdo no reator [kPa] 101,325
Diametro da particula [mm] 20
Teor de umidade [% b.s] 10
Massa especifica da biomassa [kg/m?] 950
Diametro interno do reator [mm] 206
Altura efetiva do reator [mm] 700
Temperatura do ar de entrada [K] 300
Temperatura de ignicéo [K] 1000
Profundidade de ignicdo [mm] 50
Taxa de fornecimento de ar [kg/hr] 15
Porosidade inicial do leito [-] 0,46

Fonte: (Autoria propria)



154

5.2.1.1 Resultados simulados para Eucalyptus camaludensis

A exemplo do que foi feito para o0 modelo 0D, fez-se uma calibragdo para o0 modelo 1D.
Tal calibracéo foi feita com simulagéo de Eucalipto e os resultados comparados ao modelo de
Hla (2004). Uma vez que os resultados do modelo implementado no presente trabalho se
mostraram 0s mesmo daqueles simulados por Hla (2004), pode-se entdo desenvolver a
simulacdo do carogo de acai.

Para o caso do Eucalipto, no inicio da simulagdo uma camada de 50 mm de carvdo é
assumida para a zona de combustéo e oxidacdo do carvao. A maior parte do calor liberado da
zona de combustdo é utilizada para aquecer as camadas adjacentes no leito servindo, tanto
para 0 processo de secagem, quanto para devolatilizar particulas de biomassa acima da zona
de combustdo. Acima da zona de combustao, ha a zona de pirolise onde os volateis liberados
sdo queimados prontamente na zona de combustdo. Apos ter decorrido tempo suficiente para
0 cddigo convergir, a camada de carvao e os perfis de temperatura se estabilizam resultando
na condicdo permanente do gaseificador. Assim, na condicao de estabilidade, podem-se obter
resultados comparativos para diferentes faixas do modelo considerando um mesmo tempo
operacional isto &, ap6s 30 minutos de operacdo. Estas mesmas condi¢Bes sdo impostas para a
simulacdo do caroco de acai, sendo que a secdo de carvéo foi acrescida de 10 mm totalizando
entdo em um leito de 60 mm de carvao para dar inicio ao processo.

Na Figura 5.12 sdo mostrados os resultados da composicdo gasosa ao longo do eixo do
gaseificador durante o periodo do inicio até o modo de operagdo, o estado, estavel para a
gaseificacdo do Eucalyptus camaldulensis. Ressalta-se que o eixo horizontal do gréfico
representa a distancia em relacdo a grelha, ou seja, o valor zero representa a base do
gaseificador Downdraft de leito fixo. Na Figura 5.13 o comportamento transiente do perfil de
temperatura do gas para tempos variados € mostrado. A Figura 5.14 mostra os perfis das
espécies gasosas ao longo da altura do gaseificador, e finalmente na Figura 5.15 mostra 0s
resultados da simulagéo dos perfis de temperatura do solido, Ts, e do gas, Tg, a0 longo da
altura do gaseificador. A discussdo destes resultados sera tratada no item posterior nos
resultados da gaseificacdo do caro¢co de acai. Os resultados se mostram semelhantes aos

obtidos por Hla, 2004 durante seu trabalho e uma vez obtidos os resultados simulados para as
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condicOes inseridas pelo autor foram implementados os pardmetros operacionais e as

caracteristicas do carogo de agai.

Figura 5.12 - Comportamento transiente do perfil de composicao dos gases (a) CO, (b) CO,, (c) H, e (d)
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Figura 5.13 - Comportamento transiente do perfil de temperatura do gas para tempos variados
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Figura 5.14 - Perfis das espécies gasosas ao longo da altura do gaseificador
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Figura 5.15 - A predicéo dos perfis de temperatura do sélido, Ts, e do gés, T,, ao longo da altura do
gaseificador
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5.2.2 Euterpe Olaracea (Caroco de acai)

Os resultados experimentais obtidos por Santos, 2011, para a gaseificacdo do caroco de
acai sem fibra foram utilizados como dados de entrada para a simulacdo numérica de
gaseificacdo de caroco de acai no presente trabalho. Inicialmente os resultados simulados
serdo mostrados e analisados para posteriormente analisarmos os dados experimentais e
simulados em conjunto. Os parametros operacionais do gaseificador e os dados caracteristicos

do caroco de acai utilizados na simulacdo estdo dispostos na Tabela 5-10..
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Tabela 5.10 - Par@metros operacionais do caroco de acai

Andlise Elementar [ % b.s] Valor
C 46,04
H 6,77
N 7,99
S 0,08
0 38,38
Propriedade Valor
Pressdo no reator [kPa] 101,325
Diametro da particula [mm] 10,30
Teor de umidade [% b.s] 15,48
Massa especifica da biomassa [kg/m?] 540,98
Diametro interno do reator [mm] 150
Altura efetiva do reator [mm] 750
Temperatura do ar de entrada [K] 304,95
Temperatura de ignicdo [K] 1004
Profundidade de ignicdo [mm] 60
Taxa de fornecimento de ar [kg/hr] 2,33
Porosidade inicial do leito [-] 0,415
Parémetros cineticos - Pirdlisel Valor
Constante pré exponencial [-] 2,49 * 10°
Energia de ativacdo [J/mol] 77290,0

Fonte: (Autoria prépria)
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Figura 5.16 - Comportamento transiente do perfil de composicéo dos gases (a) CO, (b) CO,, (c) H, e (d)
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Assim como o Hla (2004) no trabalho experimental desenvolvido por Santos, 2011
utilizou-se um leito de carvdo para que fosse dado o inicio e assim serem adicionado 0s
carogos de acai no leito. Como ndo foi mensurado consideramos um leito de carvdo com
cerca de 60 cm de altura e com a massa de carvdo pode-se estimar a altura efetiva ocupada
pela biomassa dentro do reator. Para este caso para uma massa de cerca de 10 kg de carocos a
altura efetiva estimada foi de cerca 0,75 cm, esta estimativa foi desenvolvida ap6s o estudo
realizado por Cruz et al (2010), que mediu e caracterizou os diametros e porosidade do leito
como foi discutido no capitulo de caracterizacdo. Na Figura 5.16 - Comportamento transiente
do perfil de composicdo dos gases (a) CO, (b) CO2, (c) H2 e (d) H20.Figura 5.16 a
composicao dos gases ao longo do eixo do gaseificador foi apresentada durante o periodo de
start up ate atingir o estado estacionario, ou seja, até que se verifique a convergéncia dentro
dos erros impostos para a temperatura e concentracdo das espécies.

Observa-se que as concentracbes das espécies convergem ap0s 15 minutos de

simulacéo, com o CO estabilizando em 6,5%, 0 H2 em 2% e 0 CO2 em 12%.

Nas Figuras 5.17 e 5.18 nota-se que a temperatura dos gases, inicialmente assumida
como a mesma do ar na entrada do reator, se desloca em direcdo ao topo do gaseificador mas
estabiliza, aos 800 K, a altura de 700 mm acima da grelha. A medida que o géas absorve o
calor liberado durante a reacdo de oxidagéo de carvdo, como ndo ha oxidagédo na fase gasosa,
no comec¢o do experimento a temperatura dos gases é inicialmente menor que a dos sélidos.
Ao longo do eixo do gaseificador, observa-se que uma vez que as reacfes da oxidacdo da
fase gasosa oriundos da decomposicdo dos produtos da pirdlise (volateis e alcatrdo
secundario) iniciam, a temperatura dos gases aumenta rapidamente produzindo um pico. O
calor liberado da oxidacdo dos volateis utilizados para se produzir mais teor de volateis da
zona de pirdlise e assim prossegue até a pirdlise completar. Este fenémeno é conhecido como
combustdo flamejante no caso de um combustor e pirdlise flamejante no caso do gaseificador
downdraft. Um aspecto importante é a rapida evolucdo de grandes volumes de gases
altamente comburentes tendo uma temperatura de chama maior que 1500 °C para reacdes

com o ar e maior gue 2500 °C para o oxigénio como colocaram Reed e Markson, 1983.



Figura 5.17 - Comportamento transiente do perfil de temperatura do sélido para tempos variados
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Figura 5.18 - Comportamento transiente do perfil de temperatura dos gases para tempos variados
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A Figura 5.19 mostra o perfil de temperatura simulado no modo de operagdo estavel
para 0s parametros contidos na Tabela 5-10. Estes resultados mostram que na regido inferior
do gaseificador, a 700 mm da grelha, as temperaturas do solido e gas aumentam bruscamente
no ponto onde hé a reacdo de oxidagdo do carvdo exotérmica. O aumento da temperatura do
gas se da atraves da transferéncia de calor convectiva entre o sdlido e o géas. Quando a
temperatura dos gases € suficiente para iniciar a oxidacdo dos gases volateis e alcatrdo
secundarios, que sdo produtos da pir6lise primaria e secundéria, a temperatura dos gases
aumenta rapidamente. Assim uma vez que os volateis foram oxidados a temperatura dos
gases cessa a subir. Este pico na temperatura dos gases ocorre um pouco mais abaixo que o
pico da temperatura dos solidos.

ApOs este pico, a temperatura dos sélidos comeca a decrescer. Isto acontece devido a
reacdo de oxidacdo da superficie exotérmica que cessa devido a utilizacdo do oxigénio
remanescente das reacdes da oxidacdo da fase gasosa. Também as reacdes
predominantemente endotérmicas do carvdo com o vapor de agua e o dioxido de carbono,
que sdo caracteristicas da zona de gaseificagdo, comegcam a ganhar mais importancia. As
temperaturas dos gases, que uma vez tinham produzido um pico no final da zona de
oxidacao, agora diminuem, o que é explicado pela perda de calor para a fase solida e para a
parede do reator. O aumento da temperatura do solido de niveis ambientes até um pico de
cerca de 1250 K ocorre numa faixa muito curta situada entre 750 mm e 700 mm. A altura da
regido sobre a qual a temperatura da fase gasosa aumenta do nivel ambiente até o seu
méaximo foi semelhante ao valor computado & da fase sélida. A temperatura do solido conduz
a temperatura dos gases ao longo dos primeiros milimetros desta zona onde ocorrem
mudancas rapidas e as temperaturas do gas tém um pico. Estas diferencas entre as
temperaturas do gas e do sélido somente sdo substanciais na zona de combustdo e tendem a
ser menores na zona de reducao.

Os perfis das velocidades do sélido e do gas ao longo do gaseificador sdo mostradas na
Figura 5.19. A velocidade do sélido no topo do reator é explicada por uma das hipoteses
assumidas durante o desenvolvimento do modelo que € o encolhimento da particula devido o
processo de evaporacdo da umidade e pir6lise primaria podem ser negligenciados, uma vez
que este ndo influencie o que ocorre na parte mais inferior do gaseificador. Nas zonas de

oxidacdo de carvao e gaseificacdo, entretanto, este tamanho da particula reduz e causa a
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diminuicdo da velocidade da biomassa. Entdo esta velocidade cai a zero na grelha uma vez
que se assume que ndo ha perdas de carvao por entre a grelha. Comportamento diferenciado
do perfil de velocidade do gés. Ao longo do leito de biomassa ndo reagida, a velocidade do
gas é a mesma do ar que entra no reator. Quando esta velocidade cresce rapidamente, isso se
da devido a grande quantidade de gas liberado pela secagem, volatilizacdo, reagdes
heterogéneas carbono gas e expansdo devido ao aumento da temperatura dos gases. Este pico
ocorre proximo a temperatura maxima do gas, e logo ap6s esse maximo a velocidade diminui

gradativamente ao longo do eixo do gaseificador.

Figura 5.19 - A Temperatura do solido e do gas ao longo do eixo do gaseificador
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Figura 5.20 - Perfis das espécies gasosas ao longo da altura do gaseificador
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Figura 5.21 - Detalhe do perfil das espécies gasosas ao longo da altura do gaseificador
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As Figuras 5.20 e 5.21mosstram os perfis da composi¢do dos gases ao longo do reator
sobre condigdes estaveis. Na Figura 5.20 podemos notar que o percentual volumétrico de
oxigénio cai rapidamente a medida que o ar entra nas zonas de secagem e devolatilizagdo. O
que nao significa que este seja consumido nestas zonas, isso se dé ao fato de que o oxigénio
remanescente seja 0 mesmo, embora devido a diluicdo pelo vapor de agua e aos vapores da
pir6lise priméria, a concentracdo do oxigénio no gas total é reduzido. Quando a temperatura
da superficie do sélido atinge o valor de cerca de 900 K, o oxigénio comeca a ser consumido
em reacOes de oxidacdo de carvdo heterogéneas, causando um aumento na temperatura dos
solidos. Neste estdgio o calor produzido pelas reacdes de combustdo da fase solida é
transferido para a fase gasosa por convecgdo, aumentando a temperatura do gas. Uma vez
que a temperatura dos gases é alta o bastante para iniciar a combustdo dos volateis na
oxidacdo homogeénea o resto do oxigénio é consumido rapidamente. Na Figura 5.21 podemos
visualizar como o percentual de oxigénio decresce de cerca de 21 a zero. Este grafico poderia
ser divido em trés partes cada uma com um gradiente diferente: o primeiro € atribuido a
transferéncia de massa da fase solida a a fase gasosa como resultado do processo da secagem
e pirolise primaria, a segunda é atribuida ao consumo do oxigénio durante as reagdes de
oxidacdo do carvao e o ultimo é associado as reacGes de oxidacdo do gas. Uma vez que a
oxidacao da fase gasosa ocorre muito rapido e se completa em alguns milimetros na zona de
oxidacao, o ultimo gradiente de teor do oxigénio € maior.

O Mondxido de carbono é o principal componente combustivel no gas produzido pelo
gaseificador. O modelo prevé que o percentual volumétrico de CO inicialmente aumenta ao
longo do reator por conta do processo de pirolise, principalmente na pirdlise secundaria.
Enguanto houver oxigénio e a presenca de CO na zona de pirdlise, este é subsequentemente
consumido na oxidacdo para CO,. Isso contribui para o pequeno pico dentro da zona de
combustdo observada na Figura 5.21. Resultados similares para modelos de combustores de
carvao foram obtidos por Cooper e Hallett em 2000. Contudo, na zona de gaseificacdo 0s
niveis de CO voltam a crescer como resultado da rea¢do do carbono com H,0 e CO..

Assim como esperado, as concentracdes de hidrogénio sdo baixas na zona de oxidacdo.
Embora o hidrogénio seja formado durante a oxidacdo do CgHs € C,H4, as temperaturas sdo

tdo altas na presenca de oxigénio que este € instantaneamente oxidado a agua. O teor de



167

hidrogénio na mistura gasosa, portanto somente aumenta uma vez que 0s niveis de oxigénio
se esgotam. O teor final de hidrogénio no gés produto é determinado pela amplitude das
reacdes do carvao com H,O na zona de gaseificagdo do carvao.

Inicialmente o CO, ¢é formado pela combustdo do carvdo. As outras quantidades de
CO; séo aquelas produzidas pela combustdo do CO e, como podemos ver na Figura 5.13, os
niveis de CO, alcancam 0 maximo, que é proximo ao ponto onde a temperatura do gas
também é méaxima. Entdo, na zona de gaseificacdo, as concentracbes de CO, finalmente
atingem um nivel constante.

A concentracéo inicial de H,O na fase gasosa depende do teor de umidade presente na
biomassa. Observando a Figura 5.13 podemos notar que os niveis de H,O aumentam devido
a evaporacao da umidade e também € aumentado pela formacao de 4gua quando o hidrogénio
formado no processo de pirélise primaria é oxidado. As concentragdes de H,O, assim como a
de CO; decresce suavemente na zona de gaseificacéo, e isto ocorre como resultado da reacao
heterogénea do carbono com o vapor de agua.

Outros componentes minoritarios incluindo o metano e o etileno como produtos do
craqueamento do alcatrdo também foram simulados. A Figura 5.22 mostra que estas espécies
sdo oxidadas parcialmente na zona de combustdo com pequenos teores no teor do gas
produto. Assim como 0s niveis preditos para o alcatrdo primario (oxigenado), os produtos
majoritarios da reacdo da pirdlise primaria. A massa inicial desses alcatrdes € mais que a
metade da massa inicial da biomassa embora os alcatrbes primarios sdo rapidamente
craqueados em gases de peso molecular baixos e alcatrdo secundario (C¢Hs). JA na Figura
5.23 podemos observar o mesmo comportamento obtido na figura anterior de forma mais
detalhada, ampliada na area da grelha onde ela se apresenta mais significante que situa-se
entre 750 a 720 mm. Vale relembrar que estes produtos sdo a maioria das vezes oxidadas na
zona de combustdo. Entretanto, como € observado nem todo o alcatrdo primario é craqueado
antes dos gases deixarem a zona de combustdo. A maior parte desse alcatrdo residual
decompde-se sob a zona de combustdo, produzindo alcatrdo secundario que ndo pode ser

oxidado até que oxigénio esteja disponivel.
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Figura 5.22 - Perfis das espécies gasosas minoritarias ao longo da altura do gaseificador
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Figura 5.23 - Detalhe do perfil das espécies gasosas minoritarias ao longo da altura do gaseificador
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Na figura abaixo o comportamento das principais taxas de reacdo do processo €
predito e arranjado de modo que se possa analisar seu comportamento no gaseificador na
area que se mostra mais significante, entre 750 mm a 746 mm. Como ja comentado a
previsdo dada para a secagem € abrupta e se da devido provavelmente como uma
conseqliéncia da simplificacdo adotada na descricdo do processo de secagem onde ndo sdo
contabilizados os gradientes de temperatura intra-particula e a umidade. Como podemos ver
na Figura 5.24 uma vez que a secagem esta prestes a se completar a pir6lise primaria inicia,

seguida pelas reac6es da pirdlise secundaria, onde o alcatrdo primario é craqueado em gases
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comburentes incluindo alcatrdo secundario. Também é possivel observar que a pir6lise
secundéria ocorre ap6s uma certa distancia e se estende e tem seus valores baixos quando
comparada aos outros processos ilustrados. Isso reflete o fato que como discutido
anteriormente o craqueamento da alcatrdo primario ndo se completa ao final da zona de

oxidacdo e alguns percentuais de alcatrdo secundario ainda séo produzidos além desta zona.

Figura 5.24 - Taxas da secagem, pirdlises e oxidacédo do carvao
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Na Figura 5.250s perfis das taxas das reacfes da fase solida e gasosa sdo apresentados
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com o perfil de temperatura do gas. A oxidacgdo do carvao atinge seu maximo rapidamente e

decresce a medida que a oxidacao da fase gasosa inicia.
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Figura 5.25 - Perfis das taxas da fase s6lida, gasosa e temperatura do gas
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5.2.3 Comparacbes entre 0 modelo numérico e resultados experimentais
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A Figura 5.26 mostra o perfil de temperatura do leito ao longo do eixo vertical do

reator. E importante ressaltar que os valores correspondentes ao dados experimentais
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correnpondem & média da temperatura dos cinco termopares e os dados foram coletados ao
longo de dez experimentos, em regime estacionario. As zonas comportam-se com 0 mesmo
perfil como podemos observar, a pirolise manteve-se cerca de 25 cm acima da base do reator
numa faixa que compreende entre 200 K a 450 K. onde ha um pico corresponde a zona de
oxidag&o localizada acima 15 cm da base com faixa de temperatura entre 800 K a 1200 K e a

regido de gaseificacdo a 5 cm acima da base teve a temperatura média entre 950 K 4 1050 K.

Figura 5.26 - Perfis de temperatura ao longo do eixo axial do gaseificador

50 —
Numeérico 1-D
. T T == Experimental Santos (2011)
I
I
40 — '
‘€ 30 —
L,
2
o
S ]
©
o
2
< 20 —
10 —
° | | | | |
200 400 600 800 1000 1200

Temperatura [K]

Fonte: (Autoria propria)



173

6 CONCLUSOES E SUGESTOES

Para obtencdo de resultados oriundos da simulagdo da gaseificacdo de caroco de acai e
lodo de esgoto foram desenvolvidos e analisados dois tipos de modelagem numeérica baseado
em um reator downdraft estratificado com as seguintes dimensdes 1,50 m de altura e 150 mm
de didmetro interno que se encontra localizado no laboratério EBMA — UFPA.

Vérias simulacGes foram conduzidas até que se obtivessem os valores razoaveis que
uma vez agrupados e ordenados foram apresentados em forma de graficos e tabelas
comparativas. Variacbes em propriedades também foram efetuadas como a razdo de
equivaléncia e a umidade. De posse de resultados experimentais obtidos por Santos 2011,
podemos comparar o trabalho experimental com o numérico.

Algumas conclusdes obtidas podem ser resumidas, como seguem abaixo:

Estudos experimentais e alguns estudos preliminares apresentaram resultados
satisfatorios embora ndo fosse o objeto deste trabalho, corroboraram com dados necessarios
imprescindiveis para a simulacdo numérica, podemos citar o estudo de perda de carga em leito
poroso, construcdo e manutencao do gaseificador, a elaboracdo, construcéo e implementacéao
de procedimentos de coleta e amostragem de gases e a concepcao e integracdo de um sistema
aquisitor de dados que mensuravam propriedades como temperatura, pressao e cromatografia.

As predicOes apresentadas pelos modelo zero dimensional que considera o equilibrio
quimico mostraram se satisfatorias quando comparada a modelos de autores ja conhecidos
pela literatura faixas de erro com 0,7% para o CO, 1,2% para o H2, 3,5% para o CH4 e 13,8%
para 0 CO2 para estudos numéricos. Embora quando comparado aos resultados experimentais,
0 modelo do presente trabalho teve maiores erros, de modo geral, em comparacdo aos valores
numéricos. Contudo, os valores dos erros sdo bastante satisfatorios indicando excelente
potencial de utilizagdo do modelo 0D em previsao do fendmeno de gaseificacdo de leito fixo.
Com faixas de erros de 17,5% para o CO, 28,6% para o0 H2, 5,2% para o CH4 e 10,7% para o
CO2 para determinada comparacdo com estudo experimental de Jayah (2003).

Estudos paramétricos também foram realizados e concluiu-se a melhor faixa de
operacdo para variacdes de razdo de equivaléncia e teor de umidade para as duas espécies de
biomassa estudadas. Concluiu-se que geralmente para as espécies gasosas estudadas o teor de
umidade deveria estar abaixo de 30 % para resultados mais satisfatérios e a razdo de

equivaléncia na faixa correspondente a 2,8 a 3,1.
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Para as predicbes obtidas pelo modelo unidimensional observamos que o
comportamento assemelha-se ao observado pelo estudo experimental, seja na faixa de erro
observada entre os valores de alcatrdo na saida do reator, seja na descricdo do fenémeno
observado nos resultados unidimensionais. De modo geral o0 modelo descreve um complexo
sistema de processos fisicos e quimicos que ocorrem no reator quando os balangos de massa e
energia séo aplicados em conjunto com informagdes acerca das taxas de reacdo dos processos
de transporte fisico e de reacbes quimicas. Equacdes de balanceamento foram escritas para
trés componentes da fase s6lida (a biomassa, 0 carvdo e a umidade absorvida) e espécies
gasosas que totalizam 10 dentre elas: O,, N,, CO,, CO, H,, CH4, CoH,, alcatrdo primario e
secundario. Foram consideradas 13 rea¢es no modelo incluindo os processos de secagem e
pirolise.

Podemos reforcar as diferencas de temperatura obtidas entre o gas e a superficie do
solido, o processo de pirolise de dois passos, a oxidacdo dos gases volateis e alcatrdo
secundario, o craqueamento das particulas durante as reacdes heterogéneas, o efeito da
temperatura de reacdo na razdo (CO/CQO,) durante a combustéo heterogénea do carvéo.

A simulacdo mostrou que é necessario um tempo para que haja a ignicdo quando a
temperatura do leito de carvdo ainda se conserva proxima a temperatura ambiente. E
necessario um tempo para que a temperatura do leito inicial de carvdo chegue a niveis de
gaseificacdo. Logo apds a ignicéo a qualidade do gas produzido é bem irrelevante. 1sso ocorre
pois a temperatura ndo é suficiente o bastante para que as duas espécies comburentes CO e H,
serem formados. SO conseguem atingir niveis significantes quando a temperatura na zona de
gaseificacdo se aproxima ou ultrapassa 800 °C. Sendo que estas espécies aumentam
gradativamente com o tempo.

Na linha de frente a zona de combustdo a temperatura superficial do s6lido é maior que
a temperatura do gas entretanto a temperatura do gas diminua bruscamente ap0s a zona de
combustdo devido a grande quantidade de calor liberada pela oxidacdo da fase gasosa e a
temperatura do gas ultrapassa a superficial do sélido ao longo do gaseificador.

A velocidade superficial do gas, que é a mesma de entrada do ar no topo do
gaseificador, cresce rapidamente ao longo de processos como secagem, pirdlise e combustéo.
Isto ocorre devido a transferéncia de massa da fase solida para a fase gasosa e também

aumenta a temperatura da fase gasosa.
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A zona de secagem que tipicamente é curta nos gaseificadores downdraft estratificados
também apresenta esta caracteristica de possuir somente alguns milimetros.

E a taxa de ar fornecido ao gaseificador parametro de suma importancia afetando a
temperatura, teor de alcatrdo e a estabilidade das zonas de reagdo. Um suprimento grande de
ar promove taxas de oxidacdo e ocasiona um aumento da temperatura do gas e do solido uma
vez que proporciona 0 craqueamento do alcatrdo priméario e a oxidacdo do alcatrdo
secundaério.

Como sugestdes para trabalhos futuros temos:

Obtencdo de mais resultados experimentais, se possivel com a operacao do reator com a
variacdo de pardmetros como didmetro da particula, injecdo de vapor, injecdo de ar em
diferentes estagios.

Estudo mais conciso acerca das taxas cinéticas das reacoes que descrevem o fenémeno e
ndo abordando somente secagem e pirdlise para resultados oriundos da simulacdo mais
proximos ao real.

Criacdo de interface grafica que permitiria maior dindmica ao usuario a operar 0S

programas aqui apresentados tornando o trabalho mais pratico.
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ANEXO A - CODIGO FONTE DO MODELO ZERODIMENSIONAL

PROGRAM Gasificacao

I**Q objetivo deste programa e modelar a gasificacao do caroco de acai - Euterpea Olaracea Mart.
IMPLICIT NONE

I#NUumero de dimens@es de xx (NUmero de moles (7 espécies) + Numero de moles total)

INTEGER NP
PARAMETER (NP=8)

I#Analise imediata da biomassa
DOUBLE PRECISIONC,H,O, N, S
I#Pesos moleculares

DOUBLE PRECISION MW_C, MW_H, MW_N, MW_O, MW_S, MW_ar, MW_CO, MW _H?2,
MW_N2, MW_C02, MW_S02, MW_CH4

I#Entalpias a 298 K

DOUBLE PRECISION h_Iv, hf_CO2, hf_CO, hf CH4, hf H20_I, hf H20_g, hf N2, hf_H2,
h_R_H20,hf 02, hf_SO2, hf NO

I#Constante universal dos gases, o Poder Calorifico Superior - PCS, o PHI, a umidade, a temperatura
de referéncia

I#e 0 numero maximo de iteracdes e Pressdo, HHV (Formula do channiwala)

DOUBLE PRECISION Ru, PCS, UMIDADE, T_Ref, NX, Pr, Pref, HHV, Ho_ar !PHI,
#Definir as constantes que seram utilizadas nos polinomio termodinamicos

I* N2

DOUBLE PRECISION N2_1, N2_2, N2 3 N2 4,N2 5, N2 6, N2 7

I* H2

DOUBLE PRECISION H2_1, H2 2, H2 3, H2 4, H2 5, H2 6, H2 7

I* H20

DOUBLE PRECISION H20 1, H20 2, H20 3, H20 4, H20 5, H20 6, H20 7

I*CO2



DOUBLE PRECISION C0O2_1, CO2_2, CO2_3, CO2_4, CO2_5,C0O2_6,C02_7
I*CO

DOUBLE PRECISION CO_1, CO_2, CO_3,C0O_4,C0_5,C0_6,C0O_7

I*CH4

DOUBLE PRECISION CH4 1, CH4 2, CH4 3, CH4 4, CH4 5, CH4 6, CH4 7
I*02

DOUBLE PRECISION 02 1,02 2,02 3,02 4,02 5,02 6,02 7

I* SO2

DOUBLE PRECISION SO2_1, SO2_2, SO2_3, SO2_4, S02_5, SO2_6, SO2_7
I# Dados para o calculo da Razéo de equivaléncia utilizada pelo Zainal et Al. (2004)
DOUBLE PRECISION Fluxo_ar, Duracao, Massa_wood, RE_1, Conver_mcub
I# Dados para o calculo da potencia do motor

DOUBLE PRECISION Pe, Effeletrica, coscsi,Effmotor

I# Dados para o célculo da potencia disponivel

DOUBLE PRECISION diaint, Cil, effvol, effimotor, cosphiger, rpm

! **************************************VAR IAVE I S Q U E SERAO CALC U LADAS

*hkkkhkkhkhhkkhkkhkhhkhkhkkhhkkhkhhkhkhkhhhkkhhkhkhhhkhiiixkx

I Numero de moles

DOUBLE PRECISION X, Y, Z, W, V

I Massa de umidade e massa total
DOUBLEPRECISION massa_umidade, mt

I Pesos moleculares da biomassa e da agua

DOUBLE PRECISION MW_BIO, MW_H20

I Massas

DOUBLE PRECISION MassabioUmida

I Novos valores p X, Y, Z, W e V considerando X = 1

DOUBLE PRECISION new_X, new_Y, new_Z, new_W, new_V
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I Valores do Beta estequiométrico, beta e numero de moles da umidade

DOUBLE PRECISION BEST,BETA,ALPHA, AFR, AFR_est, Phi_gen,PHI

! Valores dos Cps, Entalpias, Entropias dos Produtos

DOUBLE PRECISION Cp_C02,Cp_CO,Cp_H2,Cp_H20,Cp_N2,Cp_CH4,Cp_R_N2, Cp_02,
Cp_S0O2,h_CO2,h_CO,h_CH4,h_H2,h_N2,h_H20,h R_N2,&

h_02, h_S02,s_C02,5s_CO,s_CH4,s_ H2,s N2,s H20,s_R_N2,s_02,
s_S502,g_C0O2,g CO,g CH4,g_H2,g_N2,g_H20,g_R_N2,g 02, g SO2

I Entalpia dos pordutos, constantes de equilibrio, Temperatura dos produtos, Média entre a
temperatura dos produtos e a Tref,

I factor de sub-relaxacdo, Erro, Temperatura dos reagentes, Média entre a temperatura dos reagentes e
a Tref

DOUBLE PRECISION h_comb, k1, k2, TP_old, T_P, T_PR, urf, ERROR, T_RR, T_R

I Fragdo molar dos produtos

DOUBLE PRECISION Xi_CO2, Xi_CO, Xi_H2, Xi_H20, Xi_CH4, Xi_N2, Xi_S02

I Variaveis auxiliares

DOUBLE PRECISION A, B1, B2, B3, B4, B5,B6,d1,D2,D3,D4,D5,D6,E1,E2,E3,E4,E5,E6

! Dados para o Newton Raphson e processo iterativo da Temperatura (d) - Sistema de equagdes

INTEGER nn,ntrial,i, p
DOUBLE PRECISION tolf,tolx, xx(NP),xx_old(np)

! Dados para o Newton Raphson e processo iterativo da Temperatura - Equacdo polinomial

DOUBLE PRECISION X1, X2, tol
INTEGER JMAX

I Concentracdo volumétrica em % e em Mol m-3

DOUBLE PRECISION v_T,v_C0O2,v_CO, v_H2,v_H20,v_CH4,v_N2,v_SO2
DOUBLE PRECISION v_CCO2,v_CCO, v_HH2, v_HH20, v_CCH4, v_NN2, v_SS02,
v_H20Norm, V_TX

DOUBLE PRECISION ¢c_T, c_C0O2,c_CO, c_H2,c_H20, c_CH4, c_N2, c_S02

I Outras variaveis, massa de dgua, massa de gas, Poder Calorifico inferior, massa de ar
estequiomeétrico

DOUBLE PRECISION m_H20 u,m_H20 ¢,m comb_u,m ar, m_R,m_gas, PCI_u, PCI_s, LHV,
Y _ e, m_ar_est, AF m, AF_v, m ar_

1 PCI do gas frio
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DOUBLE PRECISION beta_gas, h_gas, Qr_gas, aal, aa2, aa3, aa4, aab, PCl_gas2, PCI_gasfrio,
E_fg, E_fg2, MW_gas, h_gas2, h1_gas

DOUBLE PRECISION PCI1_gasfrio, grl_gas

I PCI do gas quente

DOUBLE PRECISION hq_gas, PCI_gasquente, E_qg, E_qg2, hq_CO2, hq_CO, hq_H2, hq_H20,
hg_N2P, hq_CH4, hgq_S0O2, hq_02,hg_N2R, Qrg_gas

DOUBLE PRECISION hqq_C02, hqq_H20, hqg_N2P, hqg_SO2

I Eficiencia de conversao de massas

DOUBLE PRECISION Em

I Resultados para calculo de fluxo de biomassa para o motor

DOUBLE PRECISION Pm, Pg, fluxobiomassa

I Resultados para calculo da poténcia disponivel de um motor que usa o gas da gasificacdo

I Entrada maxima de ar-gas, Maxima entrada de gas, Entrada real de gas, Potencia termica do gas,

Produgdo mecéanica maxima do motor, Producéo eletrica maxima

DOUBLE PRECISION Emag, Meg, Erg, Ptg, Pmmm, Pem

R o o AR AR R R R R T R R R R e e R o R e e e e R A e e e R AR R R e

I INICIO DA LEITURA DE DADOS (OS DADOS SERAO INSERIDOS A PARTIR DESTE
PONTO)

I+Analise elementar

C =48.45D0 I TEOR DE CARBONO NA BIOMASSA EM BASE SECA  [%]
H =5.79D0 I TEOR DE HIDROGENIO NA BIOMASSA EM BASE SECA [%]

O =44.95D0 I TEOR DE OXIGENIO NA BIOMASSA EM BASE SECA  [%]

N = 0.79D0 I TEOR DE NITROGENIO NA BIOMASSA EM BASE SECA [%]

S=0.02D0 I TEOR DE ENXOFRE NA BIOMASSA EM BASE SECA  [%]

14+Pesos Moleculares

MW_C =12.001D0 I PESO MOLECULAR DO CARBONO [kg/kmol]
MW_H =1.0079D0 I PESO MOLECULAR DO HIDROGENIO  [kg/kmol]
MW_N = 14.005D0 I PESO MOLECULAR DO NITROGENIO  [kg/kmol]
MW_0O =15.9994D0 I PESO MOLECULAR DO OXIGENIO  [kg/kmol]
MW_S = 32.066D0 I PESO MOLECULAR DO ENXOFRE [kag/kmol]
MW_ar = 28.85D0 I PESO MOLECULAR DO AR [kg/kmol]

I+Entalpias a 298 K

h_lv =2258.D0 I ENTALPIA DE VAPORIZACAO DA AGUA [ki/kmol]
hf_CO2 =-393546.D0 I ENTALPIA DE FORMACAO DO CO2  [kJ/kmol]
hf CO =-110541.D0 I ENTALPIA DE FORMACAO DO CO  [kJ/kmol]

hf_CH4 =-74831.D0 I ENTALPIA DE FORMACAOQO DO CH4  [kJ/kmol]

hf_H20_I=-285855.D0 I ENTALPIA DE FORMACAO DA H20 LIQ [kJ/kmol]



hf_H20_g=-241845.D0 ' ENTALPIA DE FORMACAO DA H20 GAS [kJ/kmol]
hf_ N2 =0.DO0 I ENTALPIA DE FORMACAO DO N2  [kJ/kmol]

hf H2 =0.D0 I ENTALPIA DE FORMACAO DO H2  [kJ/kmol]

hf_ 02 =0.D0 I ENTALPIA DE FORMACAO DO 02  [kJ/kmol]

hf_SO2 =-296842.D0 I ENTALPIA DE FORMACAO DO SO2  [kJ/kmol]

hf_ NO =90297.D0 I ENTALPIA DE FORMACAO DO NO  [kJ/kmol]

1+Definir a densidade do ar [kg/m"3]

Ho_ar=1.20114

I+Constante universal dos gases

Ru=8.3144D0 ! CONSTANTE UNIVERSAL DOS GASES [kJ/kmol-K]
1+Poder Calorifico Superior - PCS

PCS =19621.43D0 ! PODER CALORIFICO SUPERIOR MEDIDO  [kJ/kg]
I+Definir o PHI

IPHI =2.80 ' RAZAO DE EQUIVALENCIA - PHI

! Laco do PHi

DO Phi=2.4,4.1,0.1

I+Definir a umidade

UMIDADE =50.D0 ! UMIDADE CONTIDA NA BIOMASSA UMIDA [%]
1+Definir a temperatura de referéncia

T_Ref = 298.15d0

1+Definir o numero maximo de iteracdes

NX = 100000

I+Definir o factor de sub-relaxacéo

urf =0.1d0

I+Chute inicial para a temperatura

T_P =900.d0 I CHUTE INICIAL PARA TEMPERATURA DOS PRODUTOS [K]

1+Definir temperatura de entrada do ar

T_R =298.15d0 I TEMPERATURA DO AR [K]
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14+Definir Pressao I PRESSAO = 1 atm = 101325 kPa
Pref = 1.D0

1+Definir valores das rodadas experimental Zainal

IFluxo_ar= 400.d0 H/min

IDuracao= 285.d0 I minutos

IMassa_wood= 20.d0 1 kg de biomassa

IRE_1=5.22d0 I m"3 de ar/kg de biomassa
IConver_mcub= 10.d-3 I Fluxo de ar => de Litros p m"3

I+ Parametros potencia motor

Pe = 60d0 'KWe
Effeletrica = 0.96d0
coscsi = 0.8d0
effmotor = 0.3d0

I+ Calculo da poténcia disponivel de um motor com gas de madeira

diaint = 84.14d0 I Diametro interior [mm]

Cil =3.56d0 ! Cilindrada [I] ou [dm"3]

effvol = 0.8d0 ! Efficiencia volumetrica do motor [%]
effimotor = 0.28d0 I Efficiencia do motor [%]
cosphiger = 0.8d0 I Maxima producao elétrica

rom= 1500 I rotagBes por minuto

I+Parametros do método de Newton-Raphson para solucionar o sistema

nn=8 IN° de Equacdes
ntrial= 1000000

tolf=1.d-10

tolx=1.d-10

DO i=1,nn
xX(i)=0.d0
END DO

xX(1)=1.d0
xX(2)=1.d0
xx(3)=0.001d0
xx(4)=0.001d0
xx(5)=1.d0
xx(6)=0.001d0
xX(7)=2.d0
xx(8)=0.001d0

I+Parametros do método de Newton-Raphson para solucinar equacgdes (polinémio)

x1 =300.d0
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X2 =1300.d0
tol = 1.d-10
JMAX=10000000

! Equacoes

X =CIMW._C
Y = HIMW_H
Z=0/MW_O
W = N/MW_N
V =S/MW_S

! Massas

m=C+H+O+N+S
massa_umidade=mt/(1-umidade/100)

I Dividindo todos para ficar CHyOzNw

new_X = X/X
new_Y = Y/X
new_Z =27/X
new_W = W/X
new_V = V/X

I Pesos Moleculares

MW_CO2 = MW_C + 2*MW_O

MW_CO =MW_C+MW_O

MW_H2 =2*MW_H

MW_N2 =2*MW_N

MW_CH4 = MW_C + 4*MW_H

MW_S0O2 = MW_S + 2*MW_O

MW_H20 = MW_H*2 + MW_O

MW_BIO = MW_C*new_X + MW_H*new_Y + MW_O*new_Z + MW_N*new_W +
MW_S*new_V

! Betas e Alpha

BEST = new_X + new_Y/4 - new_Z/2 + new_W/2 + new_V

BETA = BEST/PHI

ALPHA= (UMIDADE*MW _bio)/(MW_H20*(100-UMIDADE)) !Caso a umidade for em base
umida

IALPHA = (UMIDADE*MW _bio)/(MW_H20*100) 1Caso a umidade for em base seca
ICalculo do AFR e AFR Est

AFR_est = (MW _ar/MW_bio)*(alpha*best/1)
AFR = PHi* AFr_est

I *Entalpia do combustivel
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HHV = 0.3491*C + 1.1783*H + 0.1005*S - 0.1034*O -0.0151*N
h_comb =PCS * MW_BIO +
((new_X*hf_CO2)+(new_Y/2*hf_H20O_I)+(new_V*hf_SO2))+(new_W*hf_NO)

I'Inicio da iteracdo da temperatura
DO p=1,NX

TP_old=T_P
Do i=1,8
xx_old(i)=xx(i)

IF (T_P<1000) THEN
1+Constantes dos polinémios termodinamicos (condi¢do if para as constantes)
1*N2

N2_1 = 3.298677000D0
N2_2 = 1.408240400D-3
N2_3 =-3.963222000D-6
N2_4 =5.641515000D-9
N2_5 = -2.444854000D-12
N2_6 =-1.020899900D3
N2_7 = 3.950372000D0

I*H2

H2_1 =3.298124000D0
H2_2 =8.249441000D-4
H2_3 =-8.143015000D-7
H2_4 =-9.475434000D-11
H2_5 =4.134872000D-13
H2_6 =-1.012520900D3
H2_7 =-3.294094000D0

I* H20

H20_1 = 3.386842000D0
H20_2 = 3.474982000D-3
H20_3 = -6.354696000D-6
H20_4 =6.968581000D-9
H20_5 =-2.506588000D-12
H20_6 =-3.020811000D4
H20_7 = 2.590232000D0

I*CO2

C02_1=2.275724000D0
C02_2 =9.922072000D-3



C0O2_3 =-1.040911300D-5
C0O2_4 =6.866686000D-9
C02_5 =-2.117280000D-12
C0O2_6 =-4.837314000D4
C0O2_7=1.018848800D1

I*CO

CO_1 =3.262451000D0
CO_2 =1.511940900D-3
CO_3 =-3.881755000D-6
CO_4 =5.581944000D-9
CO_5=-2.474951000D-12
CO_6 =-1.431053900D4
CO_7 =4.848897000D0

I* CH4

CH4_1 =7.787415000D-1
CH4_2 = 1.747668000D-2
CH4_3 = -2.783409000D-5
CH4_4 = 3.049708000D-8
CH4_5 = -1.223930700D-11
CH4_6 = -9.825229000D3
CH4_7 = 1.372219500D1

I*02

02_1 =3.212936000D0
02_2 =1.127486400D-3
02_3 =-5.756150000D-7
02_4 =1.313877300D-09
02_5 = -8.768554000D-13
02_6 = -1.005249000D3
02_7 =6.034737000D0

1*S02

S02_1=2.911438
S02_2=0.008103022
S02_3=-0.00000690671
S0O2_4=0.000000003329015
S02_5=-8.777121D-13
S02_6=-36878.81
S02_7=11.117403

I Valor das constantes para temperaturas acima de 1000K

ELSE
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I*N2

N2_1 = 2.926640000D0
N2_2 = 1.487976800D-3
N2_3 =-5.684760000D-7
N2_4 =1.009703800D-10
N2_5 =-6.753351000D-15
N2_6 =-9.227977000D2
N2_7 =5.980528000D0

I* H2

H2_1 =2.991423000D0
H2_2 =7.000644000D-4
H2_3 =-5.633828000D-8
H2_4 =-9.231578000D-12
H2_5 =1.582751900D-15
H2_6 =-8.350340000D2
H2_7 =-1.355110100D0

I* H20

H20_1 = 2.672145000D0
H20_2 = 3.056293000D-3
H20_3 = -8.730260000D-7
H20_4 = 1.200996400D-10
H20_5 = -6.391618D-15
H20_6 = -2.989921000D4
H20_7 = 6.862817000D0

I*CO2

C0O2_1 =4.453623000D0
C0O2_2 =3.140168000D-3
C0O2_3 =-1.278410500D-6
C0O2_4 =2.393996000D-10
C0O2_5=-1.6690333D-14
CO2_6 =-4.896696000D4
C0O2_7 =-9.553959000D-1

*CO

CO_1=3.025078000D0
CO_2 =1.442688500D-3
CO_3 =-5.630827000D-7
CO_4=1.018581300D-10
CO_5=-6.910951D-15
CO_6 =-1.426835000D4
CO_7=6.108217000D0

I*CH4
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CH4_1 =1.683478000D0
CH4_2 =1.023723600D-2
CH4_3 =-3.875128000D-6
CH4_4 = 6.785585000D-10
CH4_5 =-4.503423D-14
CH4_6 =-1.008078700D4
CH4_7 =9.623395000D0

I*02

02_1 =3.697578000D0
02_2 =6.135197000D-4
02_3 =-1.258842000D-7
02_4 =1.775281000D-11
02_5 =-1.1364354D-15
02_6 =-1.233930100D3
02_7 =3.189165000D0

1*S0O2

S0O2_1=5.254498000D0
SO2_2=1.978545000D-3
SO2_3=-8.204226000D-07
SO2_4=1.576383000D-10
SO2_5=-1.1204512D-14
SO2_6=-3.756885000D4
SO2_7=-1.146056300D0

END IF

enddo

! Equacoes das propriedades termodinamicas

1+++REAGENTES

! *Cp dos reagentes

Cp_02= (02_1+ 02 _2*T_R+ 02_3*T_R**2 + 02_4*T_R**3 + 02_5*T_R**4)*Ru
Cp_R_N2= (N2_1+ N2_2*T R+ N2_3*T_R**2 + N2_4*T_R**3 + N2_5*T_R**4)*Ru

I* Entalpia dos Reagentes

h_02= (02_1+ 02 2/2*T_R +02_3/3*T_R**2 + 02_4/4*T_R**3 + 02_5/5*T_R**4 +

02_6/T_R)*(Ru*T_R)

h_R_N2=(N2_1+N2_2/2*T_R+ N2_3/3*T_R**2 + N2_4/4*T_R**3 + N2_5/5*T_R**4 +

N2_6/T_R)*(Ru*T_R)

! *Entropia dos reagentes
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s 02 = (02_1*log(T_R) + 02_2*T_R + 02_3/2*T_R**2 + O2_4/3*T_R**3 + O2_5/4*T_R**4 +
02_7)*Ru

S_R_N2=(N2_1*log(T_R) + N2_2*T_R + N2_3/2*T_R**2 + N2_4/3*T_R**3 + N2_5/4*T_R**4
+ N2_7)*Ru

! *Gibbs dos reagentes

g.02= h 02 -s 02*T R
g_R_N2=h R N2-s R_N2*T R

I+++PRODUTOS
1 *CP dos produtos

Cp_CO= (CO_1 +CO_2*T_P +CO_3*T_P**2 + CO_4*T_P**3 + CO_5*T_P**4) *Ru
Cp_CO2= (CO2_1 + CO2_2*T_P + CO2_3*T_P**2 + CO2_4*T_P**3+ CO2_5*T_P**4)*Ru
Cp_H2= (H2_1 + H2 2*T P +H2_3*T_P**2 + H2 4*T P**3 + H2 5*T_P**4) *Ru
Cp_H20= (H20_1 + H20_2*T_P + H20_3*T_P**2 + H20_4*T_P**3+ H20_5*T_P**4)*Ru
Cp_N2= (N2_1 + N2 2*T P +N2_3*T_P**2 + N2_4*T_P**3 + N2_5*T_P**4) *Ru
Cp_CH4= (CH4_1 + CHA4_2*T P + CH4_3*T_P**2 + CH4_4*T_P**3+ CH4_5*T_P**4)*Ru
Cp_S02= (SO2_1 + SO2_2*T P + SO2_3*T_P**2 + SO2_4*T_P**3+ SO2_5*T_P**4)*Ru

! *Entalpia dos produtos

h_CO2 = (CO2_1+ CO2_2/2*T_P + CO2_3/3*T_P**2 + CO2_4/4*T_P**3 + CO2_5/5*T_P**4 +
CO2_6/T_P)*(Ru*T_P)

h_.CO =(CO_1 +CO_2/2*T_P + CO_3/3*T_P**2 + CO_4/4*T_P**3 + CO_5/5*T_P**4 +
CO_6/T_P) *(Ru*T_P)

h_CH4 = (CH4_1 + CH4 2/2*T_P + CH4_3/3*T_P**2 + CH4_4/4*T_P**3 + CH4_5/5*T_P**4 +
CH4_6/T_P)*(Ru*T_P)

h_H2 = (H2_1 + H2_2/2*T_P + H2_3/3*T_P**2 + H2_4/4*T_P**3 + H2_5/5*T_P**4 +
H2_6/T_P) *(Ru*T_P)

h_H20 = (H20_1 + H20_2/2*T_P + H20_3/3*T_P**2 + H20_4/4*T_P**3 + H20_5/5*T_P**4 +
H20_6/T_P)*(Ru*T_P)

h_N2 =(N2_1 + N2_2/2*T_P + N2_3/3*T_P**2 + N2_4/4*T_P**3 + N2_5/5*T_P**4 +
N2_6/T_P) *(Ru*T_P)

h_SO2 = (SO2_1+ SO2_2/2*T_P + S02_3/3*T_P**2 + SO2_4/4*T_P**3 + SO2_5/5*T_P**4 +
S02_6/T_P)*(Ru*T_P)

! *Entropia dos produtos

s_CO2= (CO2_1*Log(T_P) + CO2_2*T_P + CO2_3/2*T_P**2 + CO2_4/3*T_P**3 +
CO2_5/4*T_P**4 + CO2_7)*Ru

s_CO= (CO_1*log(T_P) + CO_2*T_P + CO_3/2*T_P**2 + CO_4/3*T_P**3 +
CO_5/4*T_P**4 +CO_7) *Ru

s_H2= (H2_1*log(T_P) + H2 2*T_P + H2_3/2*T_P**2 + H2_4/3*T_P**3 + H2_5/4*T_P**4
+ H2_7) *Ru

s_H20= (H20_1*log(T_P) + H20_2*T_P + H20_3/2*T_P**2 + H20_4/3*T_P**3 +
H20_5/4*T_P**4 + H20_7)*Ru

s_N2= (N2_1*log(T_P) + N2 2*T_P + N2_3/2*T_P**2 + N2_4/3*T_P**3 + N2_5/4*T_P**4
+N2_7) *Ru
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s_CH4= (CH4_1*log(T_P) + CH4_2*T P + CH4_3/2*T_P**2 + CH4_4/3*T_P**3 +
CH4_5/4*T_P**4 + CH4_7)*Ru

s_SO2= (SO2_1*Log(T_P) + SO2_2*T P + S02_3/2*T_P**2 + SO2_4/3*T_P**3 +
S02_5/4*T_P**4 + SO2_7)*Ru

! *Gibbs dos produtos

g_CO2=h CO2-s CO2*T_P
g_CO= h CO -s CO*T P
g_H2= h H2 -s H2*T P
g_H20=h_H20 -'s_ H20*T P
g_N2= h N2 -s N2*T_P
g_CH4=h_CH4 -s_CH4*T P
g_SO2=h _SO2 -5 SO2*T P

I *FragOes molares

Xi_CO2 = xx(1)/xx(7)
Xi_CO =xx(2)/xx(7)
Xi_H2 =xx(3)/xx(7)

Xi_H20 = xx(4)/xx(7)
Xi_CH4 = xx(5)/xx(7)
Xi_N2 =xx(6)/xx(7)

Xi_S02 = xx(8)/xx(7)

I *Constantes de equilibrio

k1l = exp(-((g_CH4 - 2*g_H2)/(Ru*T_P)))
k2 = exp(-((g_CO2 + g_H2 - g_CO - g_H20)/(Ru*T_P)))

! *Chamada da subrotina do Newton raphson
CALL mnewt(nn,ntrial,tolf,tolx, new_X, new_Y, new_Z, new_W, new_V, alpha, beta, k1, k2,xx)

! *calculo da temperatura
! *equacdo global que descreve HP = HR considerando as integrais de Cp

A =h_comb+hf H20 I*alpha+hf O2*beta+3.76d0*hf N2*beta-
(hf_CH4*xx(5)+hf_CO*xx(2)+hf _CO2*xx(1)+hf H2*xx(3)+hf H20 g*xx(4)+&
hf _N2*xx(6)+ hf_SO2*xx(8))

B1 = (CH4_1*xx(5)* Ru +CO_1*xx(2)* Ru +CO2_1*xx(1)* Ru + H2_1*xx(3)* Ru+H20_1*xx(4)*
Ru + N2_1*xx(6)*Ru+S02_1*xx(8)* Ru)

B2 =
((CH4_2*xx(5)*Ru)/2+(CO_2*xx(2)*Ru)/2+(CO2_2*xx(L1)*Ru)/2+(H2_2*xx(3)*Ru)/2+(H20_2*xx(
4)*Ru)/2+(N2_2* xx(6)*Ru)/2+&

(SO2_2*xx(8)*Ru)/2)

B3 =
((CH4_3*xx(5)*Ru)/3+(CO_3*xx(2)*Ru)/3+(CO2_3*xx(1)*Ru)/3+(H2_3*xx(3)*Ru)/3+(H20_3*xx(
4)*Ru)/3+(N2_3* xx(6)*Ru)/3+&

(SO2_3*xx(8)*Ru)/3)
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B4 =
((CH4_4*xx(5)*Ru)/4+(CO_4*xx(2)*Ru)/4+(CO2_4*xx(1)*Ru)/4+(H2_4*xx(3)*Ru)/4+(H20_4*xx(
4)*Ru)/4+(N2_4* xx(6)*Ru)/4+&

(SO2_4*xx(8)*Ru)/4)

B5 =
((CH4_5*xx(5)*Ru)/5+(CO_5*xx(2)*Ru)/5+(CO2_5*xx(1)*Ru)/5+(H2_5*xx(3)*Ru)/5+(H20_5*xx(
4)*Ru)/5+(N2_5* xx(6)*Ru)/5+&

(SO2_5*xx(8)*Ru)/5)

D1 = (beta* O2_1+3.76D0*beta* N2_1)*Ru*T R
D2 = ((beta* 02_2)/2+1.88D0*beta*N2_2)*Ru*T_R**2

D3 = ((beta* 02_3)/3+1.25333D0*beta*N2_3)*Ru* T_R**3
D4 = ((beta* 02_4)/4+0.94d0*beta*N2_4)*Ru*T_R**4

D5 = ((beta* 02_5)/5+0.752D0*beta*N2_5)*Ru*T_R**5

D6 =D1+ D2+ D3 + D4 + D5

E1=(CH4_1*xx(5)*Ru+CO_1*xx(2)*Ru+C0O2_1*xx(1)*Ru+H2_1*xx(3)*Ru+H20_1*xx(4)*Ru+N2
_1*xx(6)*Ru+S02_1*xx(8)*Ru-beta*02_1*Ru-&

3.76D0*beta*N2_1*Ru)*T_ref
E2=((CH4_2*xx(5)*Ru)/2)+((CO_2*xx(2)*Ru)/2)+((CO2_2*xx(1)*Ru)/2)+((H2_2*xx(3)*Ru)/2)+((
H20_2*xx(4)*Ru)/2)+((N2_2*xx(6)*Ru)/2)+&

((SO2_2*xx(8)*Ru)/2)-(beta* O2_2*Ru)/2 - (1.88d0*beta*N2_2*RU)*T_ref**2
E3=((CH4_3*xx(5)*Ru)/3)+((CO2_3*xx(1)*Ru)/3)+((CO_3*xx(2)*Ru)/3)+((H2_3*xx(3)*Ru)/3)+((
H20_3*xx(4)*Ru)/3)+((N2_3*xx(6)*Ru)/3)+&

((S0O2_3*xx(8)*Ru)/3)-(beta* O2_3*Ru)/3-(1.25333d0*beta*N2_3*Ru)*T_ref**3
E4=((CH4_4*xx(5)*Ru)/4)+((CO2_4*xx(1)*Ru)/4)+((CO_4*xx(2)*Ru)/4)+((H2_4*xx(3)*Ru)/4)+((
H20_4*xx(4)*Ru)/4)+((N2_4*xx(6)*Ru)/4)+&

((SO2_4*xx(8)*Ru)/4)-(beta*O2_4*Ru)/4-(0.94D0* beta*N2_4*Ru)*T_ref**4
E5=((CH4_5*xx(5)*Ru)/5)+((CO2_5*xx(1)*Ru)/5)+((CO_5*xx(2)*Ru)/5)+((H2_5*xx(3)*Ru)/5)+((
H20_5*xx(4)*Ru)/5)+((N2_5*xx(6)*Ru)/5)+&

((SO2_5*xx(8)*Ru)/5)-(beta* O2_5*Ru)/5-(0.752D0*beta*N2_5*Ru)*T_ref**5
E6=E1+E2+E3+E4+E5

print *, T_P, error
call rtnewton(x1,x2,tol, JMAX,T_P, A, B1, B2, B3, B4, B5, d6,e6)
! Sub relaxamento (Artificio Numérico para o célculo de TP)
T P =urf*T_P+(1.d0-urf)*TP_old
1'Erro

ERROR =DABS(T_P - TP_old)/T_P
Error =dmax1(error,dabs(xx(7)-xx_old(7))/xx(7))

IF (ERROR.LE.1.d-10) THEN
GO TO 10

END IF



END DO
10 CONTINUE

IMassa do gas
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m_gas= xx(1)*MW_CO2 + xx(2)*MW_CO + xx(3)*MW_H2 + xx(4)*MW_H20 + xx(5)*MW_CH4

+ XX(6)*MW_N2 + xx(8)*MW_SO2
I Concentracdo volumétrica

V_T = (xx(7) * Ru*T_P)/Pref

v_CO2= (xx(1) * Ru* T_P)/(Pref*v_T)*100
v_CO = (xx(2) * Ru* T_P)/(Pref*v_T)*100

v_H2 = (xx(3) * Ru* T_P)/(Pref*v_T)*100

v_H20= (xx(4) * Ru * T_P)/(Pref*v_T)*100
v_CH4= (xx(5) * Ru* T_P)/(Pref*v_T)*100
V_N2= (xx(6) * Ru* T_P)/(Pref*v_T)*100

v_S0O2= (xx(8) * Ru* T_P)/(Pref*v_T)*100

I Concentracdo volumétrica Normalizada

v Tx=v CO2+v CO+v h2+v h20 +v ch4 +v_N2 +v_SO2
v_H20Norm =v_h20/v_Tx

v_CCO2= (v_H20Norm/v_C02)+v_C02

v_CCO = (v_H20Norm/v_CO)+ v_CO

v_HH2 = (v_H20Norm/v_H2)+ v_H2

v_CCH4= (v_H20Norm/v_CH4)+ v_CH4

v_NN2= (v_H20Norm/v_N2)+v_N2

v_SS02= (v_H20Norm/v_S02)+ v_SO2

! Concentracdo (mol m-3)

c_ T =(xx(7)*Ru*T_P)/Pref
c_CO2=(xx(1)*100 *Ru*T_P)/Pref*c_T
c_CO =(xx(2)*Ru*T_P)/Pref*c_T

c_H2 =(xx(3)*Ru*T_P)/Pref*c_T
¢c_H20=(xx(4)*Ru*T_P)/Pref*c_T
c_CH4=(xx(5)*Ru*T_P)/Pref*c_T
c_N2 =(xx(6)*Ru*T_P)/Pref*c_T
c_S02=(xx(8)*Ru*T_P)/Pref*c_T

IMassa biomassa umida
m_H20_u= alpha*MW_H20
m_H20_c= new_y/2*MW_H20
m_comb_u= MW _BIO + m_H20 u

IMassa de ar Esteq
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m_ar_est=(3.76D0*best*MW_N*2)+(2*MW_O*best)
AF_m=m_ar_est/MW_bio

AF_v=AF_m/Ho_ar

m_ar_=m_ar/mw_bhio

IMassa de ar

m_ar=4.76D0*beta*MW _ar
m_R=m_comb_u+m_ar

I PCI da Biomassa

PCIl_s = PCS-8.936*h_Iv*(H/100)
PCI_u=PCS * MW_bio/m_comb_u -(m_H20_c+m_H20_u)/m_comb_u*h_Iv

I PCI do gas - Queima dos produtos com O2 formando CO2, H20 e N2

aal = Xi_CO2 + Xi_CO + Xi_CH4

aa2 = Xi_H2 + Xi_H20 + Xi_CH4*2

aad = Xi_SO2

aab = Xi_C02*2 + Xi_CO + Xi_H20 + Xi_S02*2

Beta_gas = (aal*2 + aa2 - aa4*2 - aab)/2
aa3 = Xi_N2 + 3.76*beta_gas

h_gas = (Xi_CO2*hf _CO2 + Xi_CO*hf_CO + Xi_H2*hf H2 + Xi_H20*hf H20 g +
Xi_Ch4*hf_CH4 + Xi_N2*hf_N2 + Xi_SO2*hf_S0O2)

hl gas = (Xi_CO2*hf CO2 + Xi_CO*hf CO + Xi_H2*hf H2 + Xi_Ch4*hf CH4 + Xi_N2*hf N2 +
Xi_SO2*hf_S0O2)

Qr_gas =aal*hf CO2 + aa2*hf H20_g + aa3*hf N2 + aa4*hf SO2 - (h_gas + beta_gas*(hf_02 +
3.76*hf_N2))

Qrl_gas =aal*hf CO2 +aa2*hf H20 g + aa3*hf N2 + aad*hf SO2 - (h_gas + beta_gas*(hf_02 +
3.76*hf_N2))

PCI_gasfrio = (-Qr_gas)*(Pref/(Ru*273.15)) !Multiplica por P/Ru*T _ref p/ Tranformar de kJ/kmol
para kJ/Nm3

PCI1_gasfrio = (-Qrl_gas)

PCI_gas2 = (126*v_CO+358*v_CH4 + 108*v_H2)/1000 ! Formula empirica sugerida por
Nogueira & Lora (2004)

I Eficiencia do gas frio

Y_e = (xxX(7)*Ru*T_ref)/(Pref*MW_Bio) ! Formula empirica sugerida por Nogueira & Lora
(2004)

E fg = (Y_e*PCIl_gasfrio/PCI_5s)

E fg2=(m_gas*PCI_gasfrio)/(MW_bio*PCI_s)

! Eficiencia do gas quente

hq_CO2 = Xi_CO2*(hf_CO2 + (CO2_1*Ru*(T_P - T_ref))+(1/2*xCO2_2*Ru*(T_P**2 -
T _ref**2))+(1/3*CO2_3*Ru*(T_P**3-T_ref**3))+&
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(1/4*CO2_4*Ru*(T_P**4 - T_ref**4))+(L/5*CO2_5*Ru*(T_P**5 - T_ref**5)))

hgq_CO = Xi_CO*(hf_CO + (CO_1*Ru*(T_P-T_ref))+ (1/2*CO_2*Ru*(T_P**2-
T ref**2))+(1/3*CO_3+Ru*(T_P**3-T_ref**3))+&
(1/4*CO_4*Ru*(T_P**4 -T_ref**4))+(1/5*CO_5*Ru*(T_P**5 -T_ref**5)))

ho_H2 = Xi_H2*(hf_H2+(H2_1*Ru*(T_P -T_ref))+(1/2*H2_2*Ru*(T_P**2-
T _ref**2))+(L/3*H2_3*Ru*(T_P**3-T_ref**3))+&
(L/4*H2_4*Ru*(T_P**4 -T_ref**4))+ (1/5*H2_5*Ru*(T_P**5 -T_ref**5)))

hq_H20 = Xi_H20*(hf H20_g + (H20_1*Ru*(T_P-T_ref)+1/2*H20_2*Ru*(T_P**2-
t_ref**2)+1/3*H20_3*Ru*(T_P**3-T_ref**3)+&
1/4*H20_4*Ru*(T_P**4-T_ref**4) + 1/5*H20_5*Ru*(T_P**5-T_ref**5)))

hq_CH4 = Xi_Ch4*(hf_CH4 + (CH4_1*Ru*(T_P-T_ref)+ 1/2*CH4_2*Ru*(T_P**2-
T _ref**2)+1/3*CH4_3*Ru*(T_P**3-T_ref**3)+&
1/4*CH4_4*Ru*(T_P**4-T_ref**4)+ 1/5*CH4_5*Ru*(T_P**5-T_ref**5)))

hg N2P =Xi_N2*(hf N2 + (N2_1*Ru*(T_P-T_ref)+1/2*N2_2*Ru*(T_P**2-
T _ref**2)+1/3*N2_3*Ru*(T_P**3-t_ref**3) +&
L4*N2_4*Ru*(T_P**4-T_ref**4)+ 1/5*N2_5*Ru*(T_P**5-T_ref**5)))

hg_SO2 = Xi_SO2*(hf_SO2 +(Ru*SO2_1*(T_P-T_ref) + 1/2*Ru*S02_2*(T_P**2-
T _ref**2)+1/3*Ru*S02_3*(T_P**3-T_ref**3) +&
14*RU*SO2_4*(T_P**4-T_ref**4) + 1/5*Ru*S02_5*(T_P**5-T_ref**5)))

hg_0O2 = beta_gas*(hf_O2 + (O2_1*Ru*(T_R-T_ref) +1/2*02_2*Ru*(T_R**2-t_ref**2)+
1/3*02_3*Ru*(T_R**3-T_ref**3)+&
1/4*02_4*Ru*(T_R**4-T_ref**4) +1/5*02_5*Ru*(T_R**5-T_ref**5)))

hg_N2R = beta_gas*3.76*(hf_N2 + (N2_1*Ru*(T_r-T_ref) + 1/2*N2_2*Ru*(T_R**2-
t ref**2)+1/3*N2_3*Ru*(T_r**3-T_ref**3) +&
1/4A*N2_4*Ru*(T_R**4-T_ref**4) + 1/5*N2_5*Ru*(T_R**5-T_ref**5)))

hg_gas = hg_CO2 + hg_CO + hq_H2+ hg_H20 + hq_CH4 + hgq_N2P + hq_SO2 + hq_02 + hq_N2R
! Produtos da combustao dos gases

hqg_CO2 = (hf_CO2 + (CO2_1*Ru*(T_P - T_ref))+(1/2*CO2_2*Ru*(T_P**2 -
T _ref**2))+(1/3*CO2_3*Ru*(T_P**3-T_ref**3))+&
(1/4*CO2_4*Ru*(T_P**4 - T_ref**4))+(1/5*CO2_5*Ru*(T_P**5 - T_ref**5)))

hqg_H20 = (hf_H20_g + (H20_1*Ru*(T_P-T_ref)+1/2*H20_2*Ru*(T_P**2-
t_ref**2)+1/3*H20_3*Ru*(T_P**3-T_ref**3)+&
1/4*H20_4*Ru*(T_P**4-T ref**4) + 1/5*H20_5*Ru*(T_P**5-T_ref**5)))

hqg_N2P =(hf_N2 + (N2_1*Ru*(T_P-T_ref)+1/2*N2_2*Ru*(T_P**2-
T ref**2)+1/3*N2_3*Ru*(T_P**3-t_ref**3) +&
1/4*N2_4*Ru*(T_P**4-T_ref**4)+ 1/5*N2_5*Ru*(T_P**5-T_ref**5)))

hqg_SO2 = (hf_SO2 +(Ru*S02_1*(T_P-T_ref) + 1/2*Ru*S02_2*(T_P**2-
T ref**2)+1/3*Ru*S02_3*(T_P**3-T_ref**3) +&
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1/4*Ru*SO2_4*(T_P**4-T_ref**4) + 1/5*Ru*SO2_5*(T_P**5-T_ref**5)))
Qrg_gas = aal*hqg_CO2 + aa2*hgq_H20 + aa3*hqg_N2P + aa4*hqq_SO2 - hg_gas
PCI_gasquente = (-Qr_gas*(Pref/(Ru*273.15)))

E_qg = (Y_e*PCIl_gasquente/PCI_s)

E_qg2= (m_gas*PCI_gasquente)/(MW_bio*PCI_s)

I Converséo de massa - eficiencia

Em = (m_gas)/(m_R)

I *Calculo da potencia do motor com uso de gas pobre

Pm = (Pe/(Effeletrica*coscsi))

Pg = Pm/Effmotor

fluxobiomassa = (Pg/(PCl_s*E_qQ))

I * Calculo da energia disponivel de um motor que opera com gases
Emag=(0.5d0*rpm*diaint)/(60*1000)

Meg = AFR*emag

Erg = Meg*effvol

Ptg = erg*PCI_gasfrio

Pmmm= ptg*effimotor

Pem = Pmmm*cosphiger

I***Impressao dos resultados - Geracao de um arquivo tipo bloco de notas (.txt)

open(unit=1,file="acai50-2.txt")

print *, 'digite uma qualquer tecla para ver os resultados'

read (*,*)

WRITE (1,*)'************************************************** '
WRITE (1,%)"

WRITE (1,*)'PARA O PHI =', PHI

WRITE (1,%)"

WR I TE (1,*) Thkkkkkkkhkhkkhkhkkhkkhkkhkkkhkkkhkkhkhkkhhkkhkhhkkhhkhkhkhkhkkhkkhkkhhkhkihkkihkkihkkihkkiikk !
WRITE (1,%)" '

WRITE (1,*)' NUMERO DE ATOMOS'

WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*))CARBONO =", new_X

WRITE (1,*'HIDROGENIO =', new_Y

WRITE (1,*)OXIGENIO =', new_Z

WRITE (1,*'NITROGENIO =', new W

WRITE (1,*)ENXOFRE  =', new_V

WRITE (1,%)' '

WRITE (1,%)'* '
WRITE (1,%)' '

WRITE (1,*)' PESO MOLECULAR DO COMBUSTIVEL

WRITE (1,%) '




WRITE (1,*)'Peso molecular do combustivel ="', MW_BIO,'[kg/kmol]'
WRITE (1,%)' ‘

WR ITE (1,*) TAAARKREAAAARKRAAAAAXRKRAAAARKRAAAAAAKRAAAAKAAAAAAAAAAAAXhkhixx !
WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)' BETAS '

WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)'Beta estequiometrico =", BEST

WRITE (1,*)'Beta =', BETA

WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1'*)'************************************************** '
WRITE (1,%)' '

WRITE (1,*)' NUMERO DE MOLES DA UMIDADE '
WRITE (1,%)' '

WRITE (1,%)'Alpha =, ALPHA, '[kmol]’

WRITE (1,%)' '

WR ITE (1'*) Thkkkkkhkhkkhkhkkhkhkkhkkkhkkhkkhkkrkhhhhhkhhhhkhhkhhkkhikhkkikkikkihkkihkkiixkx !
WRITE (1,%)' '

WRITE (1,*)' ENTALPIAS DOS REAGENTES '

WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)'Entalpia do O2 ="', h_02, '[kJ/kmol]’

WRITE (1,*)'Entalpia do N2 ="', h_R_N2, '[kJ/kmol]

WRITE (1,%)' '

WR ITE (1'*) Thkkkkkkkhkhkkhkkhkkhkhkkkhkkkhkkhkkhkkhkhhkkhhkhkhkhkkhhkkhkkhkkhikkkikkikkihkkikkikk !
WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)' ENTALPIAS DOS PRODUTOQOS ‘

WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)'Entalpia do CO2 =', h_CO2, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entalpia do CO ="', h_CO, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entalpiado H2 ="', h_H2, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entalpia do H20 =", h_H20, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entalpia do CH4 ="', h_CHA4, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entalpia do N2 ="', h_ N2, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entalpia do SO2 ="', h_SO2, 'TkJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entalpia do combustivel =', h_comb, 'TkJ/kg]'

WRITE (1,%)' '

WR ITE (1,*) Thkkkkkhkkkhkhkkhkhkkkhkkhkkkhkkkhkkkhkkhkkhkhhkkhhkkhkhkkhkkhkkkhkkkhkkkhhkhkkhkkikkikkikkikk !
WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)' ENTROPIAS DOS REAGENTES '

WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)'Entropiado 02 =", s 02, 'TkJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entropia do N2 ="', s R N2, 'TkJ/kmol]'

WRITE (1,*)' ‘

WR I TE (1,*) Thkkkkkhkkkhkhkkhkkkhkkhkkkhkkkhkkkhkkhkhhkkikhkhkkhhkhkhkhkhkkhkkhkkkhhkhkihkkihkkihkkihkiikk !
WRITE (1,*)' '

WRITE (1,*)' ENTROPIAS DOS PRODUTOS '
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)'Entropia do CO2 ="', s CO2, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entropia do CO ="', s CO, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entropia do H2 ="', s H2, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entropia do H20 ="', s_H20O, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entropia do CH4 ="', s CH4, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Entropia do N2 ="', s N2, '[kJ/kmol]’
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WRITE (1,*)'Entropia do SO2 ="', s_S02, '[kJ/kmol]’

WRITE (1,%)' '

WR ITE (1,*) TAAARKREAAAARKRAAAAAXRKRAAAARKRAAAAAAKRAAAAKAAAAAAAAAAAAXhkhixx !
WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)' GIBBS DOS REAGENTES'

WRITE (1,%)"'

WRITE (1,*)'Gibbs do 02 ="', g_02, '[kJ/kmol]

WRITE (1,*)'Gibbs doN2 ="', g_R_ N2 '[kJ/kmol]'

WRITE (1,%)'

WRITE (1 *)'************************************************** '
WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)' GIBBS DOS PRODUTOS'

WRITE (1,%)"'

WRITE (1,*)'Gibbs do CO2 =", g_CO2, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Gibbs do CO =", g_CO, '[kJ/kmol]’

WRITE (1,*)'Gibbs do H2 ="', g_H2, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Gibbs do H20 =", g_H20, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Gibbs do CH4 =", g_CH4, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Gibbs do N2 = ‘, g_N2, '[kJ/kmol]'

WRITE (1,*)'Gibbs do SO2 =", g_. SOZ '[kI/kmol]'

WRITE (1,%)'

WRITE (1 *)'************************************************** '
WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)' CPS DOS REAGENTES

WRITE (1,%)'

WRITE (1,*))CPdo 02 =", Cp_02, '[kJ/kmol-K]'

WRITE (1,*)'CP do N2 =", Cp_R_N2, '[kJ/kmol-K]'

WRITE (1,%)' '

WR ITE (1'*) Thkkkkkkkhkkkhkkhkkhkkhkkhkkkhkkkhkkhkkhkkhkhhkkhkhkkhkhkkkhkkkhkkhkkkhkkkhkkikkikkikkikk !
WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)' CPS DOS PRODUTOS'

WRITE (1,*)' '

WRITE (1,*)'CP do CO2 ="', Cp_CO02, '[kJ/kmol-K]'

WRITE (1,*)'CP do CO ="', Cp_CO, '[kJ/kmol-K]'

WRITE (1,*)'CP do H2 =", Cp_H2, '[kJ/kmol-K]'

WRITE (1,*)'CP do H20 =", Cp_H20, '[kJ/kmol-K]'

WRITE (1,*)'CP do CH4 ="', Cp_CH4, '[kJ/kmol-K]'

WRITE (1,*)'CP do N2 =", Cp_N2, '[kJ/kmol-K]'

WRITE (1,*)'CP do SO2 =", Cp_ 802 'TkJ/kmol-K]'

WRITE (1,*)'

WRITE (1 *)'************************************************** '
WRITE (1,*)' ‘

WRITE (1,*)' CONSTANTES DE EQUILIBRIO '

WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)')K1 =", k1

WRITE (1,*)')K2 =", k2

WRITE (1,*)' ‘

WR ITE (1,*) Thkkkkkhkkhkkhkhkhkkhkhkkhkhkkhhkkhhkhhkkhkhhhhhkhkhkhkhkhkhkhkhhhhkihkkihkihihkiikk !
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)' NUMERO DE MOLES'

WRITE (1,*)'

WRITE (1,*)'Numero de moles de CO2 =", xx(1) , '[kmol/kmolbiom]'
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WRITE (1,*)'Numero de moles de CO =", xx(2), '[kmol/kmolbiom]’
WRITE (1,*)'Numero de moles de H2 =", xx(3), '[kmol/kmolbiom]'
WRITE (1,*)'Numero de moles de H20 =", xx(4), '[kmol/kmolbiom]'
WRITE (1,*)'Numero de moles de CH4 =", xx(5), 'Tkmol/kmolbiom]'
WRITE (1,*)'Numero de moles de N2 =", xx(6), '[kmol/kmolbiom]'
WRITE (1,*)'Numero de moles de SO2 =", xx(8) , '[kmol/kmolbiom]’
WRITE (1,*)'Numero total de moles =", xx(7), ‘Tkmol/kmolbiom]’
WRITE (1,%)' ‘

WR |TE (1,*) TAAARKEAAARKREAAAAAXRKRAAAARKRAAAAAARKRAAAAKRAAAAAAAAAAAXhkhixx !
WRITE (1,*)"

WRITE (1,*)' TEMPERATURA = T P

WRITE (1,%)'

WRITE (1 *)'************************************************** '
WRITE (1,%)"'

WRITE (1,*)' FRACOES MOLARES

WRITE (1,%)'

WRITE (1,*)'Fracao molar de CO2 =", Xi_CO2
WRITE (1,*)'Fracao molar de CO =", Xi_CO
WRITE (1,*)'Fracao molar de H2 ="', Xi_H2
WRITE (1,*)'Fracao molar de H20 ="', Xi_H20
WRITE (1,*)'Fracao molar de CH4 =", Xi_CH4
WRITE (1,*)'Fracao molar de N2 =", Xi_N2
WRITE (1,*)'Fracao molar de SO2 =", Xi_SO2

WRITE (1,%)""

WR ITE (1'*) Thkkkkkkkhkhkkhkhkkkkhkkkhkkkhkkhkkhkkhkhhkkhhkkhhkkhkhkkkhkkkhkkkhkkkkikkikkikkikkikk !
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)' CONCENTRACOES VOLUMETRICAS!!!!!!!!!!!!!!!!!!!!!!!! '
WRITE (1,%)'

WRITE (1,*)'Concentra¢do de CO2 ="', V_CCO2, 'T%]'

WRITE (1,*)'Concentracdo de CO =", V_CCO, T%]'

WRITE (1,*)'Concentracdo de H2 =", V_HH2, 'T%]'

WRITE (1,*)'Concentracdo de CH4 ="', V_CCH4, '1%]'

WRITE (1,*)'Concentracdo de N2 =", V_NN2, 'T%]'

WRITE (1,*)'Concentracdo de SO2 ="', V_SS02, 'T%]'

WRITE (1,%)""

WR ITE (1,*) Thkkkkkhkkkhkhkkhkhkkkhkkhkkkhkkkhkkkhkkhkkhkhhkkhhkkhkhkkhkkhkkkhkkkhkkkhhkhkkhkkikkikkikkikk !
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)' CONCENTRACOES VOLUMETRICAS '

WRITE (1,%)'

WRITE (1,*)'Concentracdo de CO2 ="', ¢c_CO2, '[kmol/m3]'
WRITE (1,*)'Concentracdo de CO =", ¢_CO, 'Tkmol/m3]'
WRITE (1,*)'Concentracdo de H2 =", ¢ H2, '[kmol/m3]'

WRITE (1,*)'Concentracdo de H20 =", ¢_H20, '[kmol/m3]'
WRITE (1,*)'Concentracdo de CH4 ="', ¢_CH4, '[kmol/m3]'
WRITE (1,*)'Concentragdo de N2 =", ¢_N2, '[kmol/m3]'

WRITE (1,*)'Concentracgéo de SO2 =", ¢_SO2, '[kmol/m3]'
WRITE (1,%)""

WR ITE (1,*) Thkkkkkhkkhkkhkhkhkkhkhkkhkhkkhhkkhhkhhkkhkhhhhhkhkhkhkhkhkhkhkhhhhkihkkihkihihkiikk !
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)' MASSAS E EFICIENCIA DE CONVERSAO DE MASSAS '
WRITE (1,%)'

WRITE (1,*)'Massa de H20 da umidade  =',m_H20 _u, "Tka]'
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WRITE (1,*)'Massa de H20 do combustivel ='m_H20 ¢, "Tkal'
WRITE (1,*)'Massa de combustivel umido =',m_comb_u, "Tkal'
WRITE (1,*)'Massa de ar =''m_ar, '[kal'

WRITE (1,*)'Massa dos reagentes ='m_R, Tkal'

WRITE (1,*)'Massa do gas ='m_gas, Tkal'

WRITE (1,*)'Massa de ar estequiometrica =',m_ar_est, "Tkal'

WRITE (1,*)'Razao A-F estequi massica ="',AF_m, '[kg air/kg bio]'
WRITE (1,*)'Razao A-F estequi volumetrica="AF_v, '[m3/kg]'
WRITE (1,%)"'

WR ITE (1'*) Thkkkkkhhkkhkkhhkkhkhkkhkkhkkhkkikkihkhhhkhhkhhkhhkkhhkhhkhikhkkikkikkihkkihkkiixkx !
WRITE (1,%)"*

WRITE (1,*)')COMBUSTIVEL FORMADO PELO GAS'

WRITE (1,%)"

WRITE (1,*)'Beta estequiometrico da reacao gas = ',beta_gas

WRITE (1,*)'Entalpia do gas = 'h_gas, '[kd/kmol]’

WRITE (1,*)'Calor de reacao = 'Qr_gas, '[kJ/kmol]

WRITE (1,%)'PCl do gas = 'PCI_gasfrio, '[kJ/Nm3]'

WRITE (1,*)'PCI do gas - Lora & Nogueira (2004) = 'PCI_gas2, '[MJ/Nm3]'
WRITE (1,*)'PCI do gas = 'PCI1_gasfrio,' Tkd/kmol]'
WRITE (1,%)""

WRITE (1'*)'************************************************** !
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)'EFICIENCIA DO GAS FRIO E DO GAS QUENTE"'

WRITE (1,%)' ‘

WRITE (1,*)'Eficiencia do gas frio - Lora & Nogueira (2004) ="E_fg
WRITE (1,*)'Eficiencia do gas frio 2 ="'E fg2

WRITE (1,*)'Eficiencia do gas quente - Lora & Nogueira (2004) ="E_qg
WRITE (1,*)'Eficiencia do gas quente 2 ="E qg2

WRITE (1,*) hg_gas

WRITE (1,%)""

WR ITE (1,*) Thkkkkkkkhkkkhkhkkkkhkkkhkkkhkkkhkkhkkhkhhkkhhkkhkhkkkhkkkhkkkhkkkhikhkkhhkkihkkihkkikkiikk !
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)'CALCULO DO FLUXO DE BIOMASSA NECESSARIOS PARA PRODUZIR 1 KW'
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)'Potencia motor =',Pm, TKW]'

WRITE (1,*)'Potencia gas =',Pg, TkWL]'

WRITE (1,*)'Fluxobiomassa  =',fluxobiomassa, '[kg/s]'
WRITE (1,*) 'PCI do gas umido =',PCI _u, "Tkd/kg]'

WRITE (1,%) "'

WR I TE (1,*) Thkkkkkhkkkhkhkkhkhkkhkkhkkhkkkhkkkhkkhkhkhkhkkhkhkhkhhkhkhkhkhkkhkkhkkhhkhkihkkihkkihkkihkkiikk !
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*)'CALCULO DA POTENCIA DE UM MOTOR USANDO GAS-GASIFICACAQ'
WRITE (1,%)""

WRITE (1,*) 'Entrada Maxima de Ar-Gas ='Emag, '[m3/s]'

WRITE (1,*) 'Maxima entrada de Gas ='Meg, '[m3/s]'

WRITE (1,*) 'Entrada Real de Gas ="'Erg, '[m3/s]

WRITE (1,*) 'Potencia Termica do Gas ='Ptg, TKW]

WRITE (1,*) 'Producao mecanica maxima do motor = ',Pmmm, [ kW |’
WRITE (1,*) 'Maxima Producao Eletrica ="', Pem, '[kVA]'

WRITE (1,%)""

If (p.gt.nx) print *, 'Atingiu 0 nimero maximo de iterac¢oes!"



END DO ! Lago do PHI
CLOSE (1)

END

I**Subrotina Newton-Raphson para a solucao do sistema ndo linear (Matriz)

SUBROUTINE mnewt(nn,ntrial,tolf,tolx, new_X, new_Y, new_Z, new_W,new_V, alpha, beta, k1,
k2,xx)

INTEGER nn,ntrial, NP

DOUBLE PRECISION tolf,tolx,xx(nn),new_X, new_Y,new_Z,new_W,new_V, beta,alpha,kl, k2
PARAMETER (NP=8)

INTEGER i,k,indx(NP)
DOUBLE PRECISION d,errf,errx,fjac(NP,NP),fvec(NP),p(NP)

do k=1,ntrial
call usrfun(xx,nn,NP,fvec,fjac, new_x, new_y, new_z, new_w, new_v, alpha, beta, k1, k2)

errf=0

do i=1,nn
errf=errf+abs(fvec(i))
enddo

if(errf.le.tolf)return

do i=1,nn
p(i)=-fvec(i)

enddo

call ludcmp(fjac,nn,NP,indx,d)
call lubksb(fjac,nn,NP,indx,p)
errx=0

do i=1,nn
errx=errx+abs(p(i))
xx(i)=xx(i)+p(i)

enddo

if(errx.le.tolx)return

enddo

return

END

subroutine usrfun(xx,nn,NP,fvec,fjac, new_X, new_Y, new_Z, new_W, new_v, alpha, beta, k1, k2)
DOUBLE PRECISION xx(NP),fvec(NP),fjac(NP, NP),new_X, new_Y,new_Z,new W, new_V,
beta,alpha,kl, k2

INTEGER nn

I Vetor (Lado direito da equagéo)

fvec(l) = xx(1) + xx(2)+ xx(5)- new_X
fvec(2) = 2*xx(3)+2*xx(4)+4*xx(5) - new_Y - 2*ALPHA
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fvec(3) = 2*xxX(1)+xx(2)+xx(4)+ 2*xx(8) - new_Z - 2*BETA - ALPHA
fvec(4) = xx(6) - new_W - 3.76*BETA

fvec(5) = k1*xx(3)**2 - xx(5)*xx(7)

fvec(6) = k2*xx(2)*xx(4) - xx(1)*xx(3)

fvec(7) = xx(1)+xx(2)+xx(3)+xx(4)+xx(5)+xx(6)-xx(7)+xx(8)

fvec(8) = xx(8) - new_V

! Matriz Jacobiana
doi=1,nn
do j=1,nn
fjac(i,j)=0.d0

enddo
enddo

fjac(1,1) = 1.DO0
fjac(1,2) = 1.D0
fjac(1,5) = 1.D0

fjac(2,3) = 2.D0
fjac(2,4) = 2.D0
fjac(2,5) = 4.D0

fjac(3,1) = 2.D0
fjac(3,2) = 1.DO
fjac(3,4) = 1.DO
fjac(3,8) = 2.D0

fjac(4,6) = 1.0D0

fjac(5,3) = 2*K1*xx(3)
fjac(5,5) = -xx(7)
fjac(5,7) = -xx(5)

fjac(6,1) = -xx(3)
fjac(6,2) = K2*xx(4)
fjac(6,3) = -xx(1)
fjac(6,4) = K2*xx(2)

fjac(7,1) = 1.DO
fjac(7,2) = 1.DO
fjac(7,3) = 1.D0
fjac(7,4) = 1.DO
fjac(7,5) = 1.D0
fjac(7,6) = 1.DO
fjac(7,7) =-1.D0
fjac(7,8) = 1.DO

fjac(8,8) = 1.DO

return
end



SUBROUTINE ludcmp(a,nn,np,indx,d)
INTEGER nn,np,indx(nn),NMAX

double precision d,a(hp,np), TINY
PARAMETER (NMAX=500,TINY=1.0d-20)
INTEGER i,imax,j,k

double precision aamax,dum,sum,vv(NMAX)
d=1.

do 12 i=1,nn

aamax=0.

do 11 j=1,nn

if (abs(a(i,j)).gt.aamax) aamax=abs(a(i,j))

11 continue

if (aamax.eq.0.) pause 'singular matrix in ludcmp'

vv(i)=1./aamax

12 enddo

do 19 j=1,nn

do 14 i=1,j-1
sum=a(i,j)

do 13 k=1,i-1
sum=sum-a(i,k)*a(k,j)
13 enddo

a(i,j)=sum

14 enddo

aamax=0.

do 16 i=j,nn
sum=a(i,j)

do 15 k=1,j-1
sum=sum-a(i,k)*a(k,j)
15 enddo

a(i,j)=sum
dum=vv(i)*abs(sum)
if (dum.ge.aamax) then
imax=i

aamax=dum

endif

16 enddo

if (j.ne.imax)then

do 17 k=1,nn
dum=a(imax,k)
a(imax,k)=a(j,k)
a(j,k)=dum

17 enddo

d=-d

vv(imax)=vv(j)

endif

indx(j)=imax
if(a(j,j).-eq.0.)a(j,j)=TINY
if(j.ne.nn)then
dum=1./a(j,j)

do 18 i=j+1,nn
a(i,j)=a(i,j)*dum
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18 enddo
endif
19 enddo
return
END

SUBROUTINE lubksb(a,nn,np,indx,b)

INTEGER nn,np,indx(nn)
double precision a(np,np),b(nn)
INTEGER i,ii,j,ll
double precision sum
ii=0

do 12 i=1,nn

lI=indx(i)

sum=Db(ll)

b(I)=b(i)

if (ii.ne.0)then

do 11 j=ii,i-1
sum=sum-a(i,j)*b(j)
11 enddo

else if (sum.ne.0.) then
ii=i

endif

b(i)=sum

12 enddo

do 14 i=nn,1,-1
sum=b(i)

do 13 j=i+1,nn
sum=sum-a(i,j)*b(j)
13 enddo
b(i)=sum/a(i,i)

14 enddo

return

end
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I Rotina para calcular a raiz de uma fungao pelo metodo de Newton -Raphson - equagdo polinomial da

temperatura

SUBROUTINE rtnewton(x1,x2,tol, JMAX fat,A, B1, B2, B3, B4, B5, d6,e6)
doubleprecision x1,x2,tol,fat,A, B1, B2, B3, B4, B5,d6,e6

integer IMAX

doubleprecision dfat,f,fmais,fmenos,df,dx,erro

integer j
external Func
Ifat=0.5d0*(x1+x2)

do 15 j=1,JMAX



I ROTINA PARA CALCULO DA DERIVADA DE F(Xi)

dfat = fat*1.d-5
f= Func(A, B1, B2, B3, B4, B5, d6,e6,fat)
fmais = Func(A, B1, B2, B3, B4, B5, d6,e6,fat+dfat)
fmenos = Func(A, B1, B2, B3, B4, B5, d6,e6,fat-dfat)
df = 0.5d0*(fmais - fmenos)/dfat
dx=f/df

I ROTINA PARA CALCULO DE Xi+1
fat=fat-dx
erro=FUNC(A, B1, B2, B3, B4, B5, d6,e6,fat)

if(dabs(erro).lt.tol) goto 25
15 continue

25 return
END
function Func(A, B1, B2, B3, B4, B5, d6,e6,T_P)

doubleprecision FUNC, T_P
Double precision A, B1, B2, B3, B4, B5,d6,e6

Func = (A+d6+e6)-(b1*T_P+b2*T_P**2+b3*T_P**3+h4*T_P**4+h5*T_P**5)

Return
END
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2, B3, B4, B5, d6,e6,T_P)
doubleprecision FUNC, T_P
Double precision A, B1, B2, B3, B4, B5,d6,e6

Func = (A+d6+e6)-(D1*T_P+b2*T_P**2+h3*T_P**3+h4*T_P**4+h5*T_P**5)

Return
END
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ANEXO B - CODIGO FONTE DO MODELO UNIDIMENSIONAL

I'INICIO DO PROGRAMA PRINCIPAL
! — S L

PROGRAM gasificacao

! Este programa e um modelo transiente para um gaseificador de biomassa do tipo downdraft
estratificado.

! Arquivos de saida do modelo sao perfis transientes da temperatura do gas e do solifo ao longo do
gaseificador &

I massa especifica de diferente especies, perfis de composicao dos gases (Incluindo alcatrao) ao longo
do gaseificador

USE dados_gasificacao

CALL entrada_dados()

call date_and_time (date, t, zona, dt_inicial)

I abrir o arquivo de saida.

OPEN ( UNIT=7, FILE= nomearquivo, ACCESS='SEQUENTIAL', &
FORM=FORMATTED', STATUS="replace',IOSTAT=ierro)

IF (ierro==0) THEN ! Abriu com sucesso

! Imprime os dados inputados

CALL input()

| *)kkkhkhkhhhkhkhkhkhkhhkhkhhhkhkhhhhhhhhhhhhiiiikx

! Inicializa os parametros operacionais
!*************************************
profu_bio = L_rea-profu_carvao

I Para balanco de massa

rho_carv(1l) = rho_biomassa * (1.D0-cinza/100.D0)* X1 _carv
rho_umi(1) = rho_biomassa * (umidade/100.D0)

rho_vola(1) = rho_biomassa * (1.D0-cinza/100.D0)* (1.D0-X1_carv)
m_g(1) = taxa_ar*4.DO0/(pi*D_rea**2.D0*3600.D0)

Y_02(1) =fm_02

Y_N2(1) = 1.D0-fm_02

Y_CO(1) =0.DO0
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Y_CO02(1) = 0.DO

Y_H20(1) =0.D0

Y_H2(1) = 0.D0

Y_CH4(1) = 0.D0

Y_C2H4(1) = 0.D0

Y_alc1(1) =0.D0

Y_alc2(1) = 0.DO

mol_g(1) = Y_02(1)*mol_02+Y_CO(1)*mol_CO +Y_CO02(1)*mol_CO2+Y_H20(1)*mol_H20+ &
Y_H2(1)*mol_H2+Y_CH4(1)*mol_CH4+Y_C2H4(1)*mol_C2H4+Y _alc1(1)*mol_alcl+&
Y_alc2(1)*mol_alc2+Y_N2(1)*mol_N2

I Para balanco de energia

P_Ts(1) =0.D0

Q. Ts(1)=T.a

P_Tg(1) =0.DO0
Q_Tg(1) =T gas
CALL inicial()

DO
tempo=tempo+delta_t
CALL pretime()
iteration =0

DO i=2,N
calorgas(i)=0.DO0

END DO

DO

logic=0

DO i=2,N

CALL mh_coeficiente()
CALL taxasdereacao()
END DO

DO i=N,2,-1

CALL velocidade_solido()
END DO

DO i=2,N

CALL diametro_particula()



END DO

sec_check=1

DO i=2,N

CALL balanco_solido()

CALL balanco_gas()

END DO

T sant(1)=T_s(1)

T_gant(1)=T_g(1)

DO i=2,N

CALL paredecalor()

CALL balanco_thomas()

T_sant(i)=T_s(i)

T_gant(i)=T_g(i)

END DO

CALL thomas(N,P_Tg,Q Tg,T_0)

CALL thomas(N,P_Ts,Q _Ts,T_s)

DO i=1,N

IF (ABS((T_s(i)-T_sant(i))/T_s(i))>erro.OR.&
ABS((T_g(i)-T_gant(i))/T_g(i))>erro) logic=1
END DO

iteration = iteration + 1

IF (logic==0) EXIT

IF (iteration>1000)THEN

Write(*,*)'------- CONVERGENCE PROBLEM ---------- '
EXIT

END IF

END DO

Write(*,"(" ', T2,A7,T10,16,T18,A4,T25,A18,T45,15)")&
"time =",NINT (tempo),"sec,","no of iteration =", iteration
CALL NON_diment_Tg ()

CALL static_rezone ()

CALL coldgas_efficiency()

IF (NINT (tempo)==300) call Tg_peak()

IF (NINT (tempo)==600) call Tg_peak()

IF (NINT (tempo)==900) call Tg_peak()
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IF (NINT (tempo)==1200)call Tg_peak()

IF (NINT (tempo)==1500)call Tg_peak()

IF (NINT (tempo)==1800)call Tg_peak()

IF (NINT (tempo)==tempo_saida) EXIT

END DO

CALL date_and_time (date, t, zona, dt_final)

CALL balanco_massa()

CALL gasifier_performance()

CALL output_summary()

CALL READ_TIME (tempo_corrida,dt_inicial,dt_final)
Write(*,'(T2, A15, T17, 15, T22, A4, T27, F6.3, T33, A4)) &
"Running time =",INT (tempo_corrida/60.) ,"min", mod(tempo_corrida,60.),"sec"
Write(*,'(/T2, A58, T63, A)) &

"See the result details in your defined output file called",nomearquivo
CALL output_profile()

CALL rates_output()

CALL output_summary7()

ELSE

Write(*,*)'Error opening file:error=',ierro

END IF

! Fecha Arquivo

CLOSE (UNIT=7)

STOP

END PROGRAM gasificacao

I FIM DO PROGRAMA PRINCIPAL

I MODULO INICIAL
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MODULE dados_gasificacao
! Proposta:

I O objetivo deste modulo e compartilhar dados para o modelo de um gasificador de madeira

transiente.

IMPLICIT NONE

I Lista dos parametros:

INTEGER, PARAMETER :: DP = KIND(1.0DO0) ! Dupla precisao (DP)

| *x*khkhhhkhhkhrhkhhkhhkhihkhhkhihkrhhhhkhiihhhkhihihhhkhiiihhkhkiihiiiixd

I Lista dos parametros de entrada inseridos pelo usuario

| o e e e R R e R R R R e e R R R R A R R R R A R R R R R R e S S S e

! Dimensoes do gasificador

REAL(DP):: D_rea !*D_rec - Diametro interno do reator, [m]
REAL(DP):: L_rea I*L_rec - Altura efetiva do reator, [m]

! Fuel Properties

REAL(DP):: rho_biomassa !*rho_bhiomass - Massa especifica aparente da biomassa em base seca,
[kg/m3]

REAL(DP):: umidade  !*moisture - Teor de umidade contida na biomassa em base seca, [wt %]
REAL(DP):: d_pacai  !*d _pwood - Diametro inicial da particula de biomassa, [m]

REAL(DP):: taxa_ar  !™air_rate - Taxa de abastecimento de ar, [kg/hr]

REAL(DP):: Pre I*Pre - Pressao da mistura de gases, [KPa]

REAL(DP):: T _a I*T_a - Temperatura ambiente, [K]

REAL(DP):: T_gas I*T_gas - Temperatura de entrada do gas, [K]
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REAL(DP):: vazio I*void - Fracao de vazios no leito, [-]

REAL(DP):: T_ign I*T_ign - Temperatura de ignicao, [K]

REAL(DP):: profu_ign !*depth_ign - Profundidade da ignicao, [m]

REAL(DP):: loc_ign  !™loc_ign - Localizacao da ignicao em relacao ao topo do reator, [m]
REAL(DP):: profu_carvao !*depth_char - Profundidade do carvao na condicao inicial, [-]
REAL(DP):: segundar  !*secondair - Taxa do segundo abastecimento de ar, [kg/hr]

REAL(DP):: loc_segar !*loc_secair - Localizacao do ar secundario em relacao ao topo do reator, [m]

I Parametros do modelo

REAL(DP):: zeta ! Razao dos coeficientes de transferencia de calor
! reagente a nao reagente solido-gas, [-]
REAL(DP):: km_max ! Coeficiente de transferencia de calor definido, maximo, [m/s]
REAL(DP):: Av_mf ! Razao da efetiva e atual
I area superficial de transferencia de massa e calor, [-]
REAL(DP):: Apl_mf ! Fator de multiplicacao da taxa de pirolise primaria, [-]
REAL(DP):: Ap2_mf ! Fator de multiplicacao da taxa de pirolise secundaria,, [-]
REAL(DP):: A6_mf ! Fator de multiplicacao da taxa de oxidacao alcatrao secundario, [-]
REAL(DP):: keff_mf ! Fator de multiplicacao da condutividade termica efetiva, [-]
REAL(DP):: perda_parede *wall_loss - Fator de multiplicacao of wall heat transfer coefficient, [-]

I Andlise Elementar da biomassa
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REAL(DP):: carbono = 46.04d0 !*acai carbono = 46.04d0 - Teor de carbono na biomassa em base
seca, [wt %]

REAL(DP):: hidrogenio = 6.77d0 !*acai hydrogen = 6.77d0 - Teor de hidrogenio na biomassa em
base seca, [wt %]

REAL(DP):: oxigenio =38.38d0 !* acai oxygen = 38.38d0 - Teor de oxigenio na biomassa em base
seca, [wt %]

REAL(DP):: nitrogenio =7.99d0 !*acai nitrogen = 7.99d0 - Teor de nitrogenio na biomassa em base
seca, [wt %]

REAL(DP):: enxofre =0.08d0 !*acai sulfur = 0.08d0 - Teor de enxofre na biomassa em base seca,
[wt %]

REAL(DP):: cinza = 0.00d0 I*acai ash = 0.00DO0 - Teor de cinzas na biomassa em base seca, [wt
%]

! Parametros basicos operacionais

REAL(DP):: d_pinicial =0.02d0 !*d_pinitial = 0.020D0 - Diametro inicial do carvao, [m]
REAL(DP):: profu_bio I*depth_bio - Espessura de biomassa, [m]
I Parametros utilizados para definir a solucao numerica

INTEGER, parameter :: N = 700 ! Numero total de divisoes, [-]

INTEGER :: N_top = 200 I Numero inicial de divisoes na zona nao reagente do topo,[-]
INTEGER :: N_ign =50 I Numero inicial de divisoes na zona de ignicao, [-]
REAL(DP):: delta_x I Numero de divisoes nas diferencas centrais

I (x(i+1/2)-x(i-1/2)), [m]
REAL(DP):: delta_x1 I Numero de divisoes nas diferencas anteriores

F(x(1)-x(i-1)), [m]
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REAL(DP):: delta_x2 I' Numero de divisoes nas diferencas posteriores

Fx(i+1)-x(i)), [m]
I Parametros do modelo principal

REAL(DP):: Ep2_mf = 0.850D0 ! Fator de multiplicacao da energia de ativacaoda taxa de
! craqueamento do alcatrao, [-]

REAL(DP):: P_alpha = 0.5D0 ! Fator de ajuste para a temperatura de cragueamento efetivo do

alcatrao
I na zona da piroliese, [-]
10 para um caso normal, 1 for T_s=T g

REAL(DP):: coef_parede = 0.0d0 !*wall_coeff = 0.0DO - Estimativa inicial do gradiente de

temperatura da parede, [-]

| *)kkkhkhkhkhhhkhhkhkhkhhhhhhhkhkhhhhikiiiik

I Lista das constantes das reacoes

| *)kkhkhkhkhhhhkhkhkhhkhhkhhkhhkhkhhhhhhkikiiid

! Fatores Pre_exponenciais

REAL(DP):: Am=5.13D+06 !Abud 7.39d+05  !Hla5.13D+06 ! Secagem, [1/s]

REAL(DP):: Apl = 2.49d+05 !Acai 2.49d+05 ABUD 7.39d+05 ! 3.20D+05 ! Pirolise primaria,
[1/s]

REAL(DP):: Ap2 = 1.150D+04 !Hla 1.150D+04 ! Pirolise secundaria, [kmolK/m3kPaSec]
REAL(DP):: A1 =0.6581 I Oxidacao do carvao, [m/sK]

REAL(DP):: A2 =589.0D+0 ! Reacao C-CO2, [m/sK]
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A3 =1.67*3.42D+0 ! Reacao C-H20 reaction, [m/sK]
A4 =3.42D-03 ! Reacao C_H2, [m/sK]
A5 =4.34D-04 ! Reacao Deslocamento H20_gas , [kmolK2/m3kPa2sec]
A6 =6.858D+03 ! Oxidacao tar , [kmolK0.5/m3kPal.8Sec]
A7 =1.88D+09 ! Oxidacao CO , [kmolK2/m3kPa2Sec]
A8 =2.09D+10 ! Oxidacao CH4 , [kmolK1.5/kN1.5Sec]
A9 =6.858D+03 ! Oxidacao C2H4 , [kmolK0.5/m3kPal.8Sec]
Al10 =8.40D+06 ! Oxidacao H2 , [kmolK2/m3kPa2Sec]

I Oxidacao (CO/CO2) no carvao, [-]ation, [-]

I Energia de ativacéo

REAL(DP):

- Em = 87900.0D0

IAbud 93320.0D0 !'Hla 87900.0D0 ! Energia de ativacao da

secagem, [J/mol]

REAL(DP):

: Epl = 77290.0d0

IAcai 77290.0d0 ABUD 93320.0D0 ! 113000.0d0 ! Energia de

ativacao da pirolise primaria, [J/mol]

REAL(DP)::
REAL(DP)::
REAL(DP)::
REAL(DP)::
REAL(DP)::
REAL(DP)::
REAL(DP)::
REAL(DP)::

REAL(DP)::

Ep2 = 93300.0D0 ! Hla 93300.0D0 ! Energia de ativacao pirolise secundaria, [J/mol]
E1 =74830.0D0 ! Energia de ativacao oxidacao do carvao, [J/mol]

E2 =222825.0D0 ! Energia de ativacao da reacao de C-CO2 , [J/mol]
E3 =129700.0D0 ! Energia de ativacao da reacao de C-H20 , [J/mol]
E4 = 129700.0D0 ! Energia de ativacao da reacao de C_H2, [J/mol]
E5 =60279.0D0 ! Energia de ativacao da reacao de deslocamento, [J/mol]
E6 = 80230.0D0 ! Energia de ativacao da oxidacao do, [J/mol]

E7 = 125580.0D0 ! Energia de ativacao da oxidacao CO, [J/mol]

E8 = 202600.0D0 ! Energia de ativacao da oxidacao CH4, [J/mol]
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REAL(DP):: E9 = 80230.0D0 ! Energia de ativacao da oxidacao C2H4, [J/mol]
REAL(DP):: E10 = 30514.0D0 ! Energia de ativacao da oxidacao H2, [J/mol]
REAL(DP)::E_gamma = 28185.D0 ! Energia de ativacao para (CO/CQO2)

I na oxidacao do carvao, [J/mol]

I Calor de reacao

REAL(DP):: calorpl =0.0d0 *heatpl = 0.DO0 - Calor de reacao para a reacao p1, [J/kg]
REAL(DP):: calorp2 = 50.0d+3 I*heatp2 = 50.0D+03 - Calor de reacao para a reacao p2, [J/kg]
REAL(DP):: calorseca = -2257.0D+03 !*heatm = -2257.0D+03 - Calor da secagem, [J/kg]

| *)kkkhkhkhhhkhkhkhkhkhhhhhhkhhhhhhhhkhkhiihhikiiiid

I Lista do perfil do processo de pirolise

| *)kkkhkhkhkhhhhhhhkhhhhhhhkhkhkhhhhhkikhhhhhihiid

! Rendimento da pirolise primaria

REAL(DP):: X1 carv = 0.205D0 !*X1 char = 0.205D0 - Fracao massica de carvao da pirolise

primaria,[-]

REAL(DP):: X1 alcl = 0.528D0 !*X1 tarl = 0.528D0 - Fracao massica de alcatrao da pirolise

primaria, [-]

REAL(DP):: X1 CO =0.032D0 ! Fracao massica de CO da pirolise primaria, [-]
REAL(DP):: X1 CO2 =0.068D0 ! Fracao massica de CO2 da pirolise primaria, [-]
REAL(DP):: X1 CH4 =0.004D0 ! Fracao massica de CH4 da pirolise primaria, [-]
REAL(DP):: X1 H20 =0.163D0 ! Fracao massica de H20 da pirolise primaria, [-]

REAL(DP):: X1 gas =0.267D0 ! Fracao massica de gas da pirolise primaria, [-]
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REAL(DP):: X1_vola = 0.795D0 *X1 volt = 0.795D0 - Fracao massica de volateis da pirolise

primaria, [-]
! Rendimento da pirolise secundaria

REAL(DP):: X2_alc2 = 0.0665D0 !*X2_tar2 = 0.0665D0 - Fracao massica de alcatrao da pirolise

secundaria, [-]

REAL(DP):: X2_CO =0.2762D0 ! Fracao massica de CO da pirolise secundaria, [-]
REAL(DP):: X2_C0O2 =0.064D0 ! Fracao massica de CO2 da pirolise secundaria, [-]
REAL(DP):: X2_CH4 = 0.051D0 ! Fracao massica de CH4 da pirolise secundaria, [-]
REAL(DP):: X2_H2 = 0.0163D0 ! Fracao massica de CH4 da pirolise secundaria, [-]
REAL(DP):: X2_C2H4 =0.054D0 ! Fracao massica de C2H4 da pirolise secundaria,[-]

| e e e e R R R R R R R R R R R R R R R R S AR AR R R R

I Valores constantes e propriedades fisicas

[ ks ek ek ko sk sk ok sk ok sk ok

REAL(DP):: pi = 3.141592654D0 ! Valor do Pi

REAL(DP):: Ru = 8.3144d0 I*R = 8.3144D0 - Constate Universal dos gases, [J/mol K]
REAL(DP):: mol_C =12.0D0 *mole_C = 12.0D0 - Peso molecular do carvao,[g/mol]
REAL(DP):: mol_02 =32.0D0 !*mole_0O2 = 32.0D0 - Peso molecular do O2, [g/mol]
REAL(DP):: mol_CO2 =44.0D0 !"mole_CO2 = 44.0D0 - Peso molecular do CO2, [g/mol]
REAL(DP):: mol_CO =28.0D0 !"mole_CO = 28.0D0 - Peso molecular do CO, [g/mol]
REAL(DP):: mol_H20 =18.0D0 !*mole_H20 = 18.0D0 - Peso molecular do H20, [g/mol]
REAL(DP):: mol_H2 = 2.0D0 I*mole_H2 = 2.0D0 - Peso molecular do H2, [g/mol]
REAL(DP):: mol_CH4 =16.0D0 !"mole_CH4 = 16.0D0 - Peso molecular do CH4, [g/mol]

REAL(DP):: mol_C2H4 = 28.0D0 !*mole_C2H4 = 28.0D0 - Peso molecular do C2H4, [g/mol]
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REAL(DP):: mol_N2 =28.0D0 !*mole_N2 = 28.0D0 - Peso molecular do N2, [g/mol]
REAL(DP):: mol_alcl = 134.934D0 *mole_tarl = 134.934D0 - Peso molecular do alcatrao primario,
[9/mol]

REAL(DP):: mol_alc2 = 78.0D0  !*mole_tar2 = 78.0D0 - Peso molecular do alcatrao secundario,
[9/mol]

REAL(DP):: fm_02 = 0.21D0 *mf_02 =0.21DO0 - Fracao molar da fracao de oxigenio no ar, [-]
REAL(DP):: massa_02 =0.233D0 !"mass_02 = 0.233D0 - Fracao massica do oxigenio no ar, [-]
REAL(DP):: sigma = 5.6703D-08 ! Constante de Stefan-Boltzmann, [W/m2K4]

REAL(DP):: emiss = 0.85D0 ! Emissividade do carvao, [-]

REAL(DP):: Cp_m = 4200.0D0 I Calor especifico da umidade,[J/kgK]

REAL(DP):: DV_02 =12.22D0 ! Difusao volumetrica de O2

REAL(DP):: DV_N2 =9.08D0 ! Difusao volumetrica de N2

REAL(DP):: DV_CO =22.01D0 ! Difusao volumetrica de CO

REAL(DP):: DV_CO02 =28.12D0 ! Difusao volumetrica de CO2

REAL(DP):: DV_H2 = 4.62D0 I Difusao volumetrica de H2

REAL(DP):: DV_H20 = 10.73D0 ! Difusao volumetrica de H20

REAL(DP):: DV_CH4 = 25.14D0 ! Difusao volumetrica de CH4

REAL(DP):: DV_C2H4 = 41.04D0 ! Difusao volumetrica de C2H4

REAL(DP):: DV _alcl = 140.08314D0 !'*DV _tarl = 140.08314D0 - Difusao volumetrica de alcl
REAL(DP):: DV _alc2 = 109.26D0 !*DV _tar2 = 109.26D0 - Difusao volumetrica de alc2

I Parametros e variaveis para o calculo

| *)kkkhkhkhhhkhkhkhhhhkhkhkhkhhhkhkhhhhhiihhhhhxhiikdxx
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INTEGER :: i,iteration ! Index
INTEGER :: logic=0 I Check do index da temperatura para a saida
REAL(DP):: tempo I*time - Tempo de operacao do gaseificador, [s]
REAL(DP):: delta_t = 3.0D0 ! Passo do tempo, [s]
REAL(DP):: alpha = 0.3D0 ! Coeficiente de sub-relaxamento, [-]
REAL(DP):: erro =1.0d-4 !*error = 1.0D-04 - Erro maximo admitido para a convergencia, [-]
INTEGER :: sec_check =0 ! Check do fornecimento do ar secundario O
INTEGER :: tempo_saida !™output_time - Tempo que os resultados serao plotados
INTEGER :: check_stage ! Checar se um ou dois estagios
! (1 para um estagio, 2 para dois)
INTEGER :: check_sensitividade !*check_sensitivity - Checar a sensitividade da performance
! (0 para nao fazer a analise de sensitividade,
1 1 para fazer a analise de sensitividade)

INTEGER :: check_analise I*check_analysis - Selecionar o parametro de sensitividade da

performance

REAL(DP), DIMENSION(N):: x ! Localizacao da malha, [m]

REAL(DP), DIMENSION(N):: rho_umi !*rho_m - Concentracao massica da umidade, [kg/m?]
REAL(DP), DIMENSION(N):: rho_vola !*rho_volt - Concentracao massica dos volateis, [kg/m?3]
REAL(DP), DIMENSION(N):: rho_carv I*rho_char - Concentracao massica do carvao, [kg/m3]
REAL(DP), DIMENSION(N):: rho_g ! Concentracao massica do gas, [kg/m?3]

REAL(DP), DIMENSION(N):: mol_g !*mole_g - Peso molecular da mistura gasosa, [g/mol]

REAL(DP), DIMENSION(N):: Y_02 ! Fracao molar de O2, [-]
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::Y_CO2 ! Fracao molar de CO2, [-]

::Y_CO ! Fracao molar de CO, [-]

:: Y_H20 ! Fracao molar de H20, [-]
Y_H2 ! Fracao molar de H2, [-]

::Y_CH4 ! Fracao molar de CH4, [-]

Y_N2 !Fracao molar de N2, [-]
» Y_C2H4 ! Fracao molar de C2H4, [-]

Y _alcl '*Y_tarl - Fracao molar de alcatrao primario, [-]

0 Y_alc2 !*Y_tar2 - Fracao molar de alcatrao secundario, [-]

m_g ! Fluxo massico total do gas, [kg/m?3s]

T s ! Temperatura da superficie do solido, [K]
T g ! Temperatura do gas, [K]

v_g !Velocidade superfical do gas, [m/s]

v_s !'Velocidade do solido, [m/s]

d p ! Diametro da particula, [m]

. T _parede '*T_wall - Temperatura da parede, [K]
T e | Temperatura media da biomassa no processo de pirolise, [K]
T p2 ! Temperatura equivalente no craqueamento de alcatrao, [K]
taxasec !*ratem - Taxa da secagem, [kg/m3/s]

taxaP1 !*rateP1 - Taxa de reacao da pirolise primaria, [kg/m3/s]
taxaP2 !*rateP2 - Taxa de reacao da pirolise secundaria, [kg/m?/s]
taxal

*ratel - Taxa de reacao da oxidacao de carvao, [kg/m3/s]

taxa2 !*rate2 - Taxa de reacao da reacao C-CO2 , [kg/m3/s]
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REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa3 !*rate3 - Taxa de reacao da reacao C-H20, [kg/m?/s]
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa4 !*rate4 - Taxa de reacao da reacao C_H2 , [kg/m?/s]
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa5 !*rate5 - Taxa da reacao a frente de deslocamento, [kmol/m?3/s]

REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa5R *rate5R - Taxa da reacao reversa de deslocamento,
[kmol/m3/s]

REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa6 !*rate6 - Taxa de reacao da oxidacao do alcatrao, [kmol/m?3/s]
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa7 !*rate7 - Taxa de reacao da oxidacao do CO, [kmol/m?3/s]
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa8 !*rate8 - Taxa de reacao da oxidacao do CH4, [kmol/m?/s]
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa9 !*rate9 - Taxa de reacao da oxidacao do C2H4, [kmol/m3/s]
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxal0 !*ratel0 - Taxa de reacao da oxidacao do H2, [kmol/m?3/s]
REAL(DP):: diff_O2_gas I Coeficiente de difusao entre

1 02 e a mistura gasosa (m2/s)
REAL(DP):: diff CO2_gas ! Coeficiente de difusao entre

1 CO2 e a mistura gasosa (mz2/s)
REAL(DP):: diff H2 gas I Coeficiente de difusao entre

1 H2 e a mistura gasosa (m2/s)
REAL(DP):: diff H20 gas ! Coeficiente de difusao entre

1 H20 e a mistura gasosa (m2/s)
REAL(DP):: A 02,B 02,C 02 ! Variaveis usadas no balanco do termo em O2
REAL(DP):: A CO,B CO,C_CO ! Variaveis usadas no balanco do termo em CO
REAL(DP):: A CO2,B_C0O2,C_CO2 ! Variaveis usadas no balanco do termo em CO2
REAL(DP):: A_ H20,B H20,C_H20 ! Variaveis usadas no balanco do termo em H20

REAL(DP):: A H2,B H2,C H2 ! Variaveis usadas no balanco do termo em H2
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REAL(DP):: A_CH4,B_CH4,C_CH4 ! Variaveis usadas no balanco do termo em CH4
REAL(DP):: A_C2H4,B_C2H4,C_C2H4 ! Variaveis usadas no balanco do termo em C2H4

REAL(DP):: A alc1,B_alcl,C alcl !*A tarl,B_tarl,C_tarl - Variaveis usadas no balanco do termo

em alcatrao primario

REAL(DP):: A alc2,B_alc2,C alc2 !'*A_tar2,B tar2,C_tar2 - VVariaveis usadas no balanco do

termo em alcatrao secundario
REAL(DP):: A _gas,B_gas,C_gas ! Variaveis usadas no balanco geral dos termos da mistura gasosa
REAL(DP):: A_Vs,B Vs,C Vs ! Variaveis usadas no calculo da velocidade do solido

REAL(DP):: A_rhou,B_rhou,C_rhou !*A_rhom,B_rhom,C_rhom - Variaveis usadas no calculo da

massa especifica da umidade

REAL(DP):: A_rhov,B_rhov,C_rhov ! Variaveis usadas no calculo da massa especifica dos volateis
REAL(DP):: A _dp,B_dp,C _dp ! Variaveis usados no calculo do diametro da particula
REAL(DP):: molar_g ! Fluxo molar da mistura gasosa (kmol/m2sec)

REAL(DP), DIMENSION(N):: taxau_u  !*ratem_m - Ratem that used in moisture content balance

REAL(DP), DIMENSION(N):: taxapl vola !*ratepl volt - Ratepl that used in volatile matter
balance

REAL(DP), DIMENSION(N):: taxap2_alcl !*ratep2_tarl - Ratepl that used in primary tar balance
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxal 02 !*ratel O2 - Ratel that used in O2 balance
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa2_ CO2 !*rate2_CO2 - Rate2 that used in CO2 balance
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa3_H20 !*rate3_H20O- Rate3 that used in H20 balance
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa4 H2 !*rate4 H2- Rate4 that used in H2 balance
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa5 CO  !*rate5_CO - Rate5 that used in CO balance
REAL(DP), DIMENSION(N):: taxa5_ H20 !*rate5_ H2O - Rate5 that used in H20 balance

REAL(DP), DIMENSION(N):: taxabR_CO2  !*rate5R_CO2 - Reverse rate5 that used in CO2
balance
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DIMENSION(N):: taxabR_H2 !*rateSR_H2 - Reverse rate5 that used in H2 balance
DIMENSION(N):: taxa6_02 !*rate6_O2- Rate6 that used in O2 balance
DIMENSION(N):: taxa7_CO !*rate7_CO - Rate7 that used in CO balance
DIMENSION(N):: taxa9_02 !*rate9_O2- Rate9 that used in O2 balance
gamma I The stoichiometric coefficient to identify the
I moles of oxidant per mole of Carbon for reaction 1
Y_0O2inverso !*Y_O2inverse - Inverse of Y_0O2
Y_alc2inverso !*Y_tar2inverse - Inverse of Y_tar2
Y_C2H4inverso !*Y_C2H4inverse - Inverse of C2H4
Y_CHdinverso !*Y_CH4inverse - Inverse of CH4
Y_H2inverso !*Y_H2inverse - Inverse of CH4
Re ! Renolds nhumber, [-]
Pr ! Prandtl number, [-]
Sc_1 ! Schmidt number for reactionl, [-]
Sc_2 ! Schmidt number for reaction2, [-]
Sc_3 ! Schmidt number for reaction3, [-]
Sc_4 ! Schmidt number for reactiond, [-]
km_1 ! Film mass transfer coefficient of reactionl, [m/s]
km_2 ! Film mass transfer coefficient of reaction2, [m/s]
km_3 ! Film mass transfer coefficient of reaction3, [m/s]
km_4 ! Film mass transfer coefficient of reaction4, [m/s]
A v ! Particle surface area/ Unit volume, [1/m]

h_sg ! Solid to gas heat transfer coefficient, [W/mzK]
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. K_razao *k_ratio - Ratio of solid and gas conductivity, [-]

. k_rs ! Solid effective radial conductivity, [W/mK]

.- k_rg ! Gas effective radial conductivity, [W/mK]

. k_ro ! Static effective radial conductivity, [W/mK]

- h_Ip *h_bw - Bed to wall heat transfer coefficient, [W/m?K]
- h_gp ™h_gw - Gas to wall heat transfer coefficient, [W/m2K]
- h_sp *h_sw - Solid to wall heat transfer coefficient, [W/m2K]
PCI_gas I*LLHV _gas - Lower heating value of producer gas, [MJ/Nm3 d.b]
Energia_saida '*Energy_out - Total energy output from the reactor, [MJ/hr]
ar_comb I*air_fuel ! Air fuel (biomass) ratio, [kg/kgd.b]
RAZE I*ER - Equivalence ratio, [-]
cons_comb  !*fuel_flow - Fuel consumption, [kgw.b/hr]
perf_massa_gas !*gas flow_mass - Gas yield in mass, [kg/hr]
perf_volume_gas !*gas_flow_vol - Gas yield in volume, [Nm3/hr]
spe_taxa_gasi !*spe_gasi_rate - Specific gasification rate, [kg/m2sec]
alc_saida I*tar_outlet - Condensable tar outlet, [mg/Nm3]

, DIMENSION(N):: eficiencia !*efficiency - Cold gas efficiency of the gasifier, [%]

:» C_en,H en,O_en,N_en '*C_in,H_in,O_in,N_in - C,H,0O,N flux input to the reactor,

:» C_sai, H_sai,O_sai,N_sai '*C _out, H out,0 _out,N_out - C,H,O,N flux output to the

reactor, [kg/m2/s]

REAL(DP)

REAL(DP)

. massatotal_en  I*masstotal_in - Total mass flux input to the reactor, [kg/m2/s]

.- massatotal_sai !*masstotal_out - Total mass flux output from the reactor, [kg/m2/s]

I Variable used for temperature Calculation
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REAL(DP):: T_701

REAL(DP):: solidol, solido2, solido3, solido4, solido5 !*solid1, solid2, solid3, solid4, solid5
REAL(DP):: A Ts,B_Ts,C_Ts,D_Ts

REAL(DP):: gasl, gas2, gas3, gas4, gasb

REAL(DP):: A_Tg,B_Tg,C_Tg, D_Tg

REAL(DP), DIMENSION(N):: P_Ts, Q_Ts

REAL(DP), DIMENSION(N):: T_sant, T_gant I*T_sold, T_gold

REAL(DP), DIMENSION(N):: P_Tg, Q_Tg,calorgas=0 '*P_Tg, Q_Tg,**gasheat=0.

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_O2 ! Molar Fraction of 02, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_CO2 ! Molar Fraction of CO2, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_CO ! Molar Fraction of CO, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_H20O ! Molar Fraction of H20, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_H2 ! Molar Fraction of H2, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_CH4 ! Molar Fraction of CH4, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_N2 ! Molar Fraction of N2, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_C2H4 ! Molar Fraction of C2H4, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_alcl !*YP_tarl - Molar Fraction of primary tar, [-]
REAL(DP), DIMENSION(N):: YP_alc2 !*YP_tar2 - Molar Fraction of secondary tar, [-]

REAL(DP), DIMENSION(N):: rhoP_umi !*rhoP_m - Mass Concentration of moisture , [kg/m?]
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REAL(DP), DIMENSION(N):: rhoP_vola *rhoP_volt - Mass Concentration of volatile, [kg/m?]
REAL(DP), DIMENSION(N):: rhoP_g ! Mass Concentration of gas mixture, [kg/m?]

REAL(DP), DIMENSION(N):: mP_g ! Mass flux of total gas, [kg/m3s]

REAL(DP), DIMENSION(N):: TP_s ! Temperature of solid surface, [K]

REAL(DP), DIMENSION(N):: TP_g ! Temperature of gas, [K]

REAL(DP), DIMENSION(N):: molecularP_g *moleP_g - Molecular weight of gas mixture, [g/mol]
REAL(DP), DIMENSION(N):: dP_p I Particle diameter, [m]

REAL(DP):: molarP_g I Molar flux of gas mixture, [kmol/m2sec]

CHARACTER (len=10) :: date, t, zona !*date, t, zone
INTEGER, DIMENSION(8):: dt_inicial, dt_final !*dt_init, dt_final

REAL :: tempo_corrida !*run_time

REAL(DP):: Max_Tg ! Maximum gas temperature

REAL(DP), DIMENSION(N):: Tg_nd ! Dimensionless gas temperature

REAL(DP), DIMENSION(N):: x_nd ! Dimensionless grids distance

REAL(DP), DIMENSION(N):: xnovo_nd *xnew_nd - Dimensionless new grids distance

REAL(DP), DIMENSION(N):: xnovo !*xnew - New grids distance, [m]



REAL(DP), DIMENSION(N):: rhonovo_umi

[kg/m?]
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*rhonew_m - Density of moisture at new grids,

REAL(DP), DIMENSION(N):: rhonovo_vola !*rhonew_volt - Density of volatile at new grids,

[kg/m?]

REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::

REAL(DP), DIMENSION(N)::

[K]

REAL(DP), DIMENSION(N)::
REAL(DP), DIMENSION(N)::

REAL(DP), DIMENSION(N)::

rhonovo_carv *rhonew_char - Density of char at new grids, [kg/m?3]

Ynovo_O2 '*Ynew_0O2 - Molar of O2v_g at new grids, [-]
Ynovo_CO2 !*Ynew_CO2 - Molar of CO2 at new grids, [-]
Ynovo_CO !*Ynew_CO - Molar of CO at new grids, [-]
Ynovo H20 !*Ynew_H20 - Molar of H20 at new grids, [-]
Ynovo H2 '*Ynew_H2 - Molar of H2 at new grids, [-]
Ynovo _CH4 1*Ynew_CH4 - Molar of CH4 at new grids, [-]
Ynovo N2  !*Ynew_N2 - Molar of N2 at new grids, [-]

Ynovo C2H4 !*Ynew_C2H4 - Molar of C2H4 at new grids, [-]
Ynovo_alcl !*Ynew_tarl - Molar of primary tar at new grids, [-]

Ynovo_alc2 !*Ynew_tar2 - Molar of secondary tar at new grids, [-]

mnovo_g  !*mnew_g - Mass flux of total gas at new grids, [kg/m2s]
Tnovo_s *Tnew_s - Temperature of solid surface at new grids,
Tnovo g  !*Tnew_g - Temperature of gas at new grids, [K]
vhovo_ s  !*vnew_s - Solid velocity at new grids [m/s]

dnovo p  !*dnew_p - Particle diameter at new grids [m]



229

REAL(DP)::maxTg_x ! peak gas temp location at time t [K]
REAL(DP)::maxTg_x05 ! peak gas temp location at 5 min [K]
REAL(DP)::maxTg_x10 ! peak gas temp location at 10 min [K]
REAL(DP)::maxTg_x15 ! peak gas temp location at 15 min [K]
REAL(DP)::maxTg_x20 ! peak gas temp location at 20 min [K]
REAL(DP)::maxTg_x25 ! peak gas temp location at 25 min [K]
REAL(DP)::maxTg_x30 ! peak gas temp location at 30 min [K]

INTEGER:: ierro  !ierror - Status flag from 1/O statements: 0 for success
CHARACTER(len=30) :: nomearquivo !*filename - nome do arquivo para abrir

CONTAINS

|
*hkkkhkkhkhhkhkhkkhkhhkhkhkkhhkkhkhhkhkhkkhhhkhkhkhkhkkhhhkhkhkhhhkhkhkhkhhhhkhkhhhhhhkhkhhhhkhhhhhihkhkhhihkhhhhhihikhhiix

*hkkkhkk

SUBROUTINE entrada_dados() !*user_input()
! This subroutine is for user to enter the input parameter.
W (%, %) mmmm e e "

Write(*,*)" MODELO TRANSIENTE PARA GASIFICADOR TIPO DOWNDRAFT
ESTRATIFICADO "

Write(*,*)" —----mmmmmmmm o

Write(*,*)" Esse programa e um modelo transiente para gasificadores estratifica-"
Write(*,*)" dos e downdraft.O modelo e capaz de prever o comportamento transiente"
Write(*,*)" do reator em questao, perfis de temperatura das fases solido e gasosa,"
Write(*,*)" perfis de velocidade, perfis das taxas de reacao, composicao dos gases"

Write(*,*)" e perfil de alcatrao condesavel ao longo do eixo do gasificador."
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Write(*,'(/T20, A35)") " -mm-mmmmmmm oo "
Write(*,'(T20, A35)") " Dimensoes do gasificador definidas pelo usuario "
Write(*,'(T20, A35)') " —mmmmmmmm s e "

Write(*,*) "Entre com o diametro intertno do reator em [m](para o caso base = 0.206)"
Read(*,*) D_rea '*D_rec

Write(*,*) "Entre com a altura efetiva do reator em [m] (para o caso base = 0.7)"
Read(*,*) L_rea !*L_rec

Write(*,'(/T20, A33)') " mmmmmmm oo o "
Write(*,'(T20, A33)") " Propriedades da biomassa definidas pelo usuario "
Write(*,'(T20, A33)") " =mnmmmmm o e oo "

Write(*,*) "Entre com a densidade aparente da biomassa em [kg d.b/m3]"
Write(*,*) "(para o caso base = 950)"

Read(*,*) rho_biomassa !*rho_bhiomassa

Write(*,*) "Entre com o teor de umidade presente na biomassa em [wt d.b %]"
Write(*,*) "(para o caso base = 10)"

Read(*,*) umidade !*moisture

Write(*,*) "Entre com o diametro da particula inicial da biomassa em [m]"
Write(*,*) "(para o caso base = 0.02)"

Read(*,*) d_pacai !'*d_pwood

Write(*,*) "Entre com a fracao de vazios no leito (para o caso base = 0.46) "
Read(*,*) vazio *void

LY G (AT Y ) S — "

Write(*,'(T18, A40)") " Parametros operacionais definidos pelo usuario "
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T Gl Y10 "
Write(*,*) "O modelo e capaz de rodar para um estagio ou mais"

DO

Write(*,*) "(Entre '1' para um estagio ou '2' para dois estagios)"
Read(*,*) check_stage

IF (check_stage==1) THEN

Write(*,*) "Entre com a taxa de ar em [kg/hr] (para o caso base = 15)"
Read(*,*) taxa_ar !*air_rate

segundar = 0.d0 !*secondair = 0.D0

loc_segar= 0.d0 *loc_secair = 0.D0

ELSE IF (check_stage==2) THEN

Write(*,*) "Entre com o primeiro fornecimento de ar, [kg/hr] (para o caso base = 15)"
Read(*,*) taxa_ar !*air_rate

Write(*,*) "Entre com o segundo fornecimento de ar, [kg/hr]"
Write(*,*) "(entre 1-5 kg/hr, for base case = 5 kg/hr)"

Read(*,*) segundar !*secondair

Write(*,*)"Entre com a posicao da segunda entrada de ar com base no topo do reator em [m]"
Write(*,*) "(deve ser menor que 0.5, para o caso base = 0.4 m)"
Read(*,*) loc_segar !*loc_secair

ELSE

Write(*,*) "Erro na entrada de valor, este deve ser 1 ou 2"

END IF

IF(check_stage==1.or.check stage==2)exit
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END DO

Write(*,*) "Entre com a pressao do ar de entrada, [KPa] "

Write(*,*) "(condicao atmosferica = 101.325)"

Read(*,*) Pre

Write(*,*) "Entre com a temperatura ambiente em [K] (para a condicao normal = 300)"
Read(*,*) T_a

Write(*,*) "Entre com a temperatura do ar em [K] (para o caso base = 300)"
Read(*,*) T_gas

Write(*,*) "Entre com a temperatura de ignicao em [K]"

Write(*,*) "(Entre 900-1200 K, for base case = 1000)"

Read(*,*) T_ign

Write(*,*) "Entre com a profundidade de ignicaoo em [m](para o caso base= 0.05)"
Read(*,*) profu_ign !*depth_ign

Write(*,*) "Entre com a localizacao da ignicao com base no topo do reator "
Write(*,*) "(para o caso base = 0.2)"

Read(*,*) loc_ign

Write(*,*) "Entre com a profundidade da cama de carvao nas condicdes iniciais em [m]"
Write(*,*) "(para o caso base = 0.5)"

Read(*,*) profu_carvao !*depth_char

Write(*,*) "Entre com o tempo para gravar a saida de resultados em segundos”
Write(*,*) "Deve ser divisivel de 3 (e.g, 300, 999, 1200) (para o caso base = 1800)"
Read(*,*) tempo_saida !*output_time

DO
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Write(*,'(/T2, A)") "Entre com '1' para anélise de sensitividade dos parametros do modelo"
Write(*,'(T2, A/)") "Entre com '0' para rodar o programa sem analise de sensitividade"

Read(*,*) check_sensitividade

I Defined the model parameter for base run

zeta = 0.60D0 ! Reacting to non-reacting heat transfer coefficient ratio [-]

km_max = 0.045D0 ! Defined maximum mass transfer coefficient, [m/s]
Av_mf=1.0D0 ! Ratio to effective and actural transport exchanged area, [-]

Apl mf=1.00D0 ! Multiplication factor of primary pyrolysis rate, [-]
Ap2_mf=1.0D0 ! Multiplication factor of secondary pyrolysis rate, [-]

A6 mf=1.0D0 ! Multiplication factor of secondary tar oxidation rate, [-]

keff_ mf=1.0D0 ! Multiplication factor to effictive thermal condutivity, [-]
perda_parede =1.0d0 *wall_loss = 1.0D0 ! Multiplication factor of wall heat transfer coefficient, [-]
IF (check_sensitividade==0) THEN

exit

ELSE IF (check_sensitividade==1) THEN

DO

Write(*,'(/T2, A))"Effect of eight model parameter can be examined by changing the"
Write(*,'(T2, A)") "single parameter while all other parameter are kept constant."
Write(*,'(/T2, A)")"Effect of which parameter do you want to analyse?"

Write(*,'(/T2, A))"Enter '1' to analyse the reacting to non-reacting"

Write(*,'(T12, A)")"solid-to-gas heat transfer coefficient ratio"

Write(*,'(T2, A)") "Enter '2' to analyse defined maximum mass transfer coefficient"
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Write(*,'(T2, A)') "Enter '3' to analyse the ratio to effective and actural”
Write(*,'(T12, A)")"heat and mass transfer surface area"

Write(*,'(T2, A)") "Enter '4' to analyse the primary pyrolysis rate"
Write(*,'(T2, A)") "Enter '5' to analyse the secondary pyrolysis rate"
Write(*,'(T2, A)') "Enter '6' to analyse the secondary tar oxidation rate"
Write(*,'(T2, A)") "Enter '7' to analyse the effictive thermal condutivity"
Write(*,'(T2, A/)")"Enter '8' to analyse the wall heat transfer coefficient"
Read(*,*) check_analise

IF (check_analise==1) THEN

Write(*,*) "Enter the reacting to non-reacting heat transfer coefficient ratio”
Write(*,*) " it must be less than '1', (for base case = 0.6)"

read(*,*)zeta

exit

ELSE IF (check_analise==2) THEN

Write(*,*) "Enter the defined maximum mass transfer coefficient"
Write(*,*) " it must be in a range of 0.04-0.06 (for base case = 0.045)"
read(*,*)km_max

exit

ELSE IF (check_analise==3) THEN

Write(*,*) "Enter the ratio to effective and actural transport exchanged area"
Write(*,*) " it should be in a range of 0.8-1.2 (for base case = 1)"
read(*,*)Av_mf

exit
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ELSE IF (check_analise==4) THEN

Write(*,*) "Enter the multiplication factor of primary pyrolysis rate"
Write(*,*) " it should be in a range of 0.5-2 (for base case = 1)"
read(*,*)Apl_mf

exit

ELSE IF (check_analise==5) THEN

Write(*,*) "Enter the multiplication factor of secondary pyrolysis rate"
Write(*,*) " it should be in a range of 0.7-1.3 (for base case = 1)"
read(*,*)Ap2_mf

exit

ELSE IF (check_analise==6) THEN

Write(*,*) "Enter the multiplication factor of secondary tar oxidation rate"
Write(*,*) " it should be in a range of 0.5-3 (for base case = 1)"
read(*,*)A6_mf

exit

ELSE IF (check_analise==7) THEN

Write(*,*) "Enter the multiplication factor to Effictive thermal condutivity"
Write(*,*) " it should be in a range of 0.5-3 (for base case = 1)"

read(*, *)keff_mf

exit

ELSE IF (check_analise==8) THEN

Write(*,*) "Enter the multiplication factor of wall heat transfer coefficient"

Write(*,*) " it should be in a range of 0.5-1.5 (for base case = 1)"
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read(*,*)perda_parede

exit

ELSE

Write(*,*) "Error in enter value, it must be any interger value from '1' to '8™

END IF

END DO

exit

ELSE

Write(*,*) "Error in enter value, it must be either '0' or "1™

END IF

END DO

Write(*,'(T2, A)") "Entre com o0 nome do arquivo de saida: Deve ser menor que 30 caracteres."
Write(*,'(T2, A)") "Certifique-se que o nome do arquivo seja novo na pasta. Se 0 nome definido"
Write(*,'(T2, A/))"for existente na pasta ele sera substituido."

READ (*,*) nomearquivo

RETURN

END SUBROUTINE entrada_dados

I B e e =\ | ») SUBROUTINE

e ntrad a_d ad OS*******************************************

FUNCTION In (value)
IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados
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REAL(DP), INTENT(IN)::value ! value
REAL(DP)::In ! In value

I Calcula o valor In
In=LOG(value)/LOG(2.7182818281D0)
RETURN

END FUNCTION In

! ****************************End F U NCT I O N

I n**********************************************

FUNCTION h_C (Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]

REAL(DP)::h_C ! Entalpia absoluta do C (Grafite) a temperatura T [kJ/kmol]

I Calcula Entalpia absoluta do O2 a temperatura T

IF (Temp>1000.) THEN
h_C=(1.23870304D+01*Temp)+(6.91227177D-03*Temp**2.)-(1.85438496D-06*Temp**3.)+&
(2.68524262D-10*Temp**4.)-(1.53215420D-14*Temp**5.)-(5.88033398D+03)

ELSE
h_C=-(5.59755420D+00*Temp)+(2.98573864D-02*Temp**2.)-(1.54884907D-05*Temp**3.)+&
(4.26136365D-09*Temp**4.)-(6.08974359D-13*Temp**5.)-(6.05750000D+02)

END IF

RETURN

END FUNCTION h_C



! *khkkhkkkkkhkkhkhkkkhkkhkkkhkkikhkkhkkikikkkk E N D F U N CT I O N

*hkhkkhkkkhkkhkhkhkhkkhkkikhkhkhkkhhkkhkkhhkhkhkkhkkihhhkhkhkkhkihhhkkhkihhhhkhkkhiiixkk

FUNCTION h_O2 (Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::h_0O2 ! Entalpia absoluta do O2 a temperatura T [kJ/kmol]

I Calcula Entalpia absoluta do O2 a temperatura T

IF (Temp>1000.) THEN

h_02= Ru*((0.03697578D+02*Temp)+(0.06135197D-02/2.D0*Temp**2.)-&
(0.1258842D-06/3.D0*Temp**3.)+(0.01775281D-09/4.D0*Temp**4.)-&
(0.11364354D-14/5.D0*Temp**5.)-(0.12339301D+04))

ELSE

h_02= Ru*((0.03212936D+02*Temp)+(0.11274864D-02/2.D0*Temp**2.)-&
(0.05756150D-05/3.D0*Temp**3.)+(0.13138773D-08/4.D0*Temp**4.)-&
(0.08768554D-11/5.D0*Temp**5.)-(0.1005249D+04))

END IF

RETURN

END FUNCTION h_02

! *hkkkhkhhkkkkkhkhkhkhkkkhkhhkhkiikkk E N D F U N CT I O N

nnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnn

FUNCTION h_CO2 (Temp)

IMPLICIT NONE

238

h_02
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I DDeclare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::h_CQO2 ! Entalpia absoluta do CO2 a temperatura T [kJ/kmol]

I Calcula Entalpia absoluta do O2 a temperatura T

IF (Temp>1000.) THEN

h_CO2= Ru*((0.04453623D+02*Temp)+(0.03140168D-01/2.D0*Temp**2.)-&
(0.12784105D-05/3.D0*Temp**3.)+(0.02393996D-08/4.D0*Temp**4.)-&
(0.16690333D-13/5.D0*Temp**5.)-(0.04896696D+06))

ELSE

h_CO2= Ru*((0.02275724D+02*Temp)+(0.09922072D-01/2.D0*Temp**2.)-&
(0.10409113D-04/3.D0*Temp**3.)+(0.06866686D-07/4.D0*Temp**4.)-&
(0.0211728D-10/5.D0*Temp**5.)-(0.04837314D+06))

END IF

RETURN

END FUNCTION h_CO2

! *hkhkkkkhkhkkkhkhkhkkhkhkhkkhkiikkk E N D F U N CT I O N h_C02

*hkkkhkkhkhhkkhkkhkhhkkkhhkkhkhhkhkhkkhhhkhkhkhkhkhihkhkhkhihkhkhhkhkhiikx

FUNCTION h_CO (Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]

REAL(DP)::h_CO ! Entalpia absoluta do CO a temperatura T [kJ/kmol]
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I Calcula Entalpia absoluta do CO a temperatura T

IF (Temp>1000.) THEN

h_CO= Ru*((0.03025078D+02*Temp)+(0.14426885D-02/2.D0*Temp**2.)-&
(0.05630827D-05/3.D0*Temp**3.)+(0.10185813D-09/4.DO*Temp**4.)-&
(0.06910951D-13/5.D0*Temp**5.)-(0.1426835D+05))

ELSE

h_CO= Ru*((0.03262451D+02*Temp)+(0.15119409D-02/2.D0*Temp**2.)-&
(0.03881755D-04/3.D0*Temp**3.)+(0.05581944D-07/4.D0*Temp**4.)-&
(0.02474951D-10/5.D0*Temp**5.)-(0.14310539D+05))

END IF

RETURN

END FUNCTION h_CO

! *hkkkhkhkkkhkkhkhkhkhkkhkhhikkikkk E N D F U N CT I O N h_CO

*hkkkhkkhkkhkkkhkhkhhkhkkhkhkhkhhhkhhkhhhkkhkhkhhhhkkhiihkhihiiiixikk

FUNCTION h_H2 (Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::h_H2 ! Entalpia absoluta do H2 a temperatura T [kJ/kmol]

I Calcula Entalpia absoluta do H2 a temperatura T

IF (Temp>1000.) THEN

h_H2= Ru*((0.02991423D+02*Temp)+(0.07000644D-02/2.DO*Temp**2.)-&

(0.05633828D-06/3.D0*Temp**3.)-(0.09231578D-10/4.D0*Temp**4.)+&
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(0.15827519D-14/5.D0*Temp**5.)-(0.0835034D+04))

ELSE

h_H2= Ru*((0.03298124D+02*Temp)+(0.08249441D-02/2.D0*Temp**2.)-&
(0.08143015D-05/3.D0*Temp**3.)-(0.09475434D-09/4.DO*Temp**4.)+&
(0.04134872D-11/5.D0*Temp**5.)-(0.10125209D+04))

END IF

RETURN

END FUNCTION h_H2

! *hkkhkhkhkkkkkhkhhkhkkkhkihikikkkk E N D F U N CT I o N h_H 2

*hkkkhkkhkkhhkhkhkkhkhhkhkkhkhkhkhhhhkhkhhhkkhhkhkhhhkkhkhhhhkkhihiiikdkik

FUNCTION h_H20 (Temp)

IMPLICIT NONE

! DDeclare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::h_H20 !Entalpia absoluta do H2 a temperatura T [kJ/kmol]

I Calcula Entalpia absoluta do H20 a temperatura T

IF (Temp>1000.) THEN

h_H20= Ru*((0.02672145D+02*Temp)+(0.03056293D-01/2.D0*Temp**2.)-&
(0.08730260D-05/3.D0*Temp**3.)+(0.12009964D-09/4.D0*Temp**4.)-&
(0.06391618D-13/5.D0*Temp**5.)-(0.02989921D+06))

ELSE

h_H20= Ru*((0.03386842D+02*Temp)+(0.03474982D-01/2.D0*Temp**2.)-&

(0.06354696D-04/3.D0*Temp**3.)+(0.06968581D-07/4.D0*Temp**4.)-&
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(0.02506588D-10/5.D0*Temp**5.)-(0.03020811D+06))
END IF

RETURN

END FUNCTION h_H20

! *khkkhkkhkhkkhhkkkhkhkhhkkkhhkkhkiikiikk E N D F U N CT I O N h H 20

*hkkhkhhkkhkhhkhhkkhkhhkhhkkhhkhkhhhhkhkhhhhhhkhkhikhhkhkiihhiikdhikx

FUNCTION h_CH4 (Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]

REAL(DP)::h_CH4 ! Entalpia absoluta do CH4 a temperatura T [kJ/kmol]

I Calcula Entalpia absoluta do CH4 a temperatura T
h_CH4=(Ru*(((1.702D0)*(Temp-298.15D0))+((9.081D-03/2.D0)*(Temp**2.-298.15D0**2.))- &
((2.164D-06/3.D0)*(Temp**3.-298.15D0**3.))))-74831.D0

RETURN

END FUNCTION h_CH4

! *hkhkkkkhkhkkkhkhkhkhkhhkkkhkiikkk E N D F U N CT I O N h_C H 4

*hkkkhkkhkkhhkkkkhkhhkkkkhhkkhkhhkhkhkkhkhhkhkhkkhkhkihkhkhhihhkhkhkhkhiikx

FUNCTION h_C2H4 (Temp)

IMPLICIT NONE

IDeclare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::h_C2H4 ! Entalpia absoluta do C2H4 a temperatura T [kJ/kmol]

I Calcula Entalpia absoluta do C2H4 a temperatura T
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h_C2H4=(Ru*(((1.424D0)*(Temp-298.15D0))+((14.394D-03/2.D0)*(Temp**2.-298.15D0**2.))- &
((4.392D-06/3.D0)*(Temp**3.-298.15D0**3.))))+52283.D0

RETURN

END FUNCTION h_C2H4

! *hkkhkkkhkhkhhkkkhkhkhhhkhkkhiiiikk E N D F U N CT I O N h C2 H 4

*hkkhkhhkkhkhhkhhkkhkhhkhhkkhhkhkhhhhkhkhhhhhhkhkhikhhkhkiihhiikdhikx

FUNCTION h_C6H6 (Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]

REAL(DP)::h_C6H6 ! Entalpia absoluta do C6H6 a temperatura T [kJ/kmol]

I CCalcula Entalpia absoluta do C6H6 a temperatura T
h_C6H6=(Ru*(-((0.206D0)*(Temp-298.15D0))+((39.064D-03/2.D0)*(Temp**2.-298.15D0**2.))- &
((13.301D-06/3.D0)*(Temp**3.-298.15D0**3.))))+82927.D0

RETURN

END FUNCTION h_C6H6

I B T T e END FUNCTION h_C6 H6

*hkkkhkkhkkhhkhkkkhkhhkhkkkhkkhkhhhkhkkhkhhhkhkhkkkhkhhhkhkkhkhhkhkhkkkhiikx

FUNCTION Calorl (Temp) !*heatl (temp) **Substituiu-se heatl por calor 1 em todas as fungGes
IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]

REAL(DP)::calorl ! Calcula o calor de reacao da Reacao 1 [J/kg of Carbon]

I Calcula o calor de reacao da Reacao 1
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calorl = 1000.D0*(h_C(Temp)+gamma*h_0O2(Temp)-(2.D0-2.D0*gamma)*h_CO(Temp)-&
(2.D0*gamma-1.D0)*h_CO2(Temp))/mol_C

RETURN

END FUNCTION Calorl

! *khkkhkkkhkhkhhkkkhkhkhhkhhkkhiikikikk EN D FUNCT I ON heatl

*khkkhkhhkkhkhhkhkhkhkhhkhkhkhhkhkhhhhkhhhhhhhkihhhkhiihhihhihiiidx

FUNCTION Calor2 (Temp) *heat2 (temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::calor2 ! Calcula o calor de reacao da Reacao 2 [J/kg of Carbon]
I Calcula o calor de reacao da Reacao 2

calor2 = 1000.D0*(h_C(Temp)+h_CO2(Temp)-2.D0*h_CO(Temp))/mol_C
RETURN

END FUNCTION calor2

I *khhkhkhhkhkhkhhkhkhkhkhhhrhhhht END FUNCTION heat?2

*hkkkhkkhkkhhkkkkhkhhkhkkhhkkhkhhkhkhkkhkhhkhkhkhkhkhihkhkhhihkhkhhkhhiikx

FUNCTION calor3 (Temp) !*heat3 (temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::calor3 ! Calcula o calor de reacao da Reacao 3 [J/kg of Carbon]
I Calcula o calor de reacao da Reacao 3

calor3 = 1000.D0*(h_C(Temp)+h_H20(Temp)-h_H2(Temp)-h_CO(Temp))/mol_C



RETURN
END FUNCTION calor3

! *hkkhkhkhkkhkhkkhkhkhkhkhkhhhkhkhkikikikik E N D F U N CT I O N

*hkhkkhkhkkhkkhkhkhkhkkhkkikhkhkhkkhkhkkhkihhkhkhkkhkihkhhkhkkhihhkhkiiiikiikiikx

FUNCTION calor4 (Temp) *heat4 (temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::calor4 ! Calcula o calor de reacao da Reacao 4 [J/kg of Carbon]
I Calcula o calor de reacao da Reacao 4

calor4 = 1000.D0*(h_C(Temp)+2.D0*h_H2(Temp)-h_CH4(Temp))/mol_C
RETURN

END FUNCTION calor4

! *hkkkkkhkhhkkkhkhhhkkhkkkhkihkkkk E N D F U N CT I O N

*hkkkhkkhkkhhkkkkhkhhkhkkkhhkkhkhhkhkhkkhkhhkhkhkhkhkhihkhkhhihhkhhkhhiidx

FUNCTION calor5 (Temp) !*heat5 (temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::calor5 ! Calcula o calor de reacao da Reacao para frente 5 [J/kmol]
I Calcula o calor de reacao da Reacao 5

calor5 = 1000.D0*(h_CO(Temp)+h_H20(Temp)-h_H2(Temp)-h_CO2(Temp))
RETURN

END FUNCTION calor5
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! *hkkkkkkhkkikkkkhkkhkkhhkhkhkkkhkkikikkkk E N D F U N CT I O N

*hkhkkhkkkhkkhkhkhkhkkhkkikhkhkhkkhhkkhkkikhkhkhkkhkkikhkkhkhkhkkhkihhkhkkhkiikkhkikhkkhikikx

FUNCTION calor5R (Temp) *heat5R (temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::calor5R ! Calcula o calor de reacao da Reacao reversa 5 [J/kmol]

I Calcula o calor de reacao da Reacao reversa 5

calor5R = 1000.D0*(h_CO2(Temp)+h_H2(Temp)-h_H20(Temp)-h_CO(Temp))
RETURN

END FUNCTION calor5R

! *hkkkkhkhkhhkkkhkhhhkkhkkkhkiiikkk E N D F U N CT I O N

*hkkkhkkhkkhhkkhkkhkhhkhkhkkhhkkhkhhkhkhkhhhkhkhhkhkhhhkhkhhihikhikhhiikx

FUNCTION calor6 (Temp) !*heat6 (temp)

IMPLICIT NONE

! Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::calor6 ! Calcula o calor de reacao da Reacao 6 [J/kmol of C6H6]

I Calcula o calor de reacao da Reacao 6

caloré = 1000.D0*(h_C6H6(Temp)+3.D0*h_02(Temp)-3.D0*h_H2(Temp)-6.D0*h_CO(Temp))

RETURN

END FUNCTION calor6

! *hkkkkkhkhhkkkhkkhkhhkkhkkkhkikikkk E N D F U N CT I O N
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FUNCTION calor7 (Temp) !*heat7 (temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
REAL(DP)::calor7 ! Calcula o calor de reacao da Reacaoion 7 [J/kmol of CQO]
I Calcula o calor de reacao da Reacao 7

calor7 = 1000.D0*(h_CO(Temp)+0.5D0*h_0O2(Temp)-h_CO2(Temp))
RETURN

END FUNCTION calor7

! *hkkhkkkkhkkhkkkhkhhkhkkhkkkhkiikikkk E N D F U N CT I O N heat7

*khkkkhkkhkhhkkhkkhkhhkhkkhkhhkkhkhhkhkhkhhhkhkhhkhkhihhkhkhihhkhihiiidx

FUNCTION calor8 (Temp) !*heat8 (temp)

IMPLICIT NONE

I declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]

REAL(DP)::calor8 ! Calcula o calor de reacao da Reacao 8 [J/kmol of CH4]

I Calcula o calor de reacao da Reacao 8

calor8 = 1000.D0*(h_CH4(Temp)+1.5D0*h_02(Temp)-2.D0*h_H20(Temp)-h_CO(Temp))
RETURN

END FUNCTION calor8

I *hhkhkhhkhhkhhhkhhhhhkrhhkhhk END FUNCTION heat8

FUNCTION calor9 (Temp) !*heat9 (temp)

IMPLICIT NONE
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I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]

REAL(DP)::calor9 ! Calcula o calor de reacao da Reacao 9 [J/kmol of C2H4]

I Calcula o calor de reacao da Reacao 9

calor9 = 1000.D0*(h_C2H4(Temp)+ h_O2(Temp)-2.D0*h_H2(Temp)-2.D0*h_CO(Temp))
RETURN

END FUNCTION calor9

! *hkkhkkhkhkhkkkhkhhkhkkhkkkhkiikikkk E N D F U N CT I O N heatg

*khkkkhkkhkhhkkhkkhkhhkhkhkkhhkkhkhhkhkhkhhhkhkhhkhkhhhkhkhhihhkhihiiidx

FUNCTION calor10 (Temp) *heat10 (temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]

REAL(DP)::calor10 !* heatl0 - Calcula o calor de reacao da Reacao 10 [J/kmol of H2]
I Calcula o calor de reacao da Reacao 10

calorl0 = 1000.D0*(h_H2(Temp)+0.5D0*h_02(Temp)-h_H20(Temp))

RETURN

END FUNCTION calor10

! *hkkkhkkhkkkhhkkkkhkhhkkkhkhkhkkhkikkk E N D F U N CT I O N heatlo

*hkkkhkkhkkhhkkkkhkhhkhkkkhkkhkhhhkkkhkhhhkhkhkhkkhkhhhkkkhkhhhkhkhkkkikx

FUNCTION K (A,E,Temp)
IMPLICIT NONE
I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::A ! Fator pre exponencial para a reacao, 1/s.K
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REAL(DP), INTENT(IN)::E ! Energia de ativacao da reacao, J/mol
REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura, K

REAL(DP)::K ! taxa cinetica da reacao , 1/s

I Calcula o K

K=A*exp(-E/(Ru*Temp))

RETURN

END FUNCTION K

! ****************************EN D FUNCT I ON

K***********************************************

FUNCTION visco (Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases, K
REAL(DP)::visco ! Viscosity, kg/ms

I Calcula a viscosidade do gas
visc0=1.98D-05*((Temp/300.D0)**(2.D0/3.D0))

RETURN

END FUNCTION visco

I e =\ [ D) FUNCTION

V] | SC 0**************************************************

FUNCTION Cp_g(Temp)
IMPLICIT NONE
I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura dos gases [K]
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REAL(DP)::Cp_g ! Specific heat of gas mixture [J/kgK]

I Calcula o calor especifico da mistura gasosa

Cp_g=-3.63930D-8*temp**3.+ 6.50858D-5*temp**2. + 1.66918D-1*temp + 9.41079D+2
RETURN

END FUNCTION Cp_g

! *********************EN D FUNCT I ON Cp g

*khkkhkhhkkhkhhkhhkhkhhhhkhhkhkihhhkhrhhhhhkhihhhkhihhhihhkhiikihiid

FUNCTION Cp_carv (Temp)!*Cp_char(Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura do solido [K]
REAL(DP)::Cp_carv ! Calor especifico do carvao [J/kgK]

I Calcula o Calor especifico do carvao
Cp_carv=(1.39D0+0.00036D0*(temp+T_a)/2.D0)*1000.D0
RETURN

END FUNCTION Cp_carv

I FhkkkkxxhRI****FRARRAEND FUNCTION Cp char

*hkkkhkkhkkhhkkhkkhkhhkkkhkhkhkkhkhhkhkkhkhkhhkkkhhkkhkhhhkhkkhkhhhkhkhkhkiiikkk

FUNCTION Cp_acai(Temp) !*Cp_wood(Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura do solido [K]

REAL(DP)::Cp_acai ! Calor especifico da biomassa [J/kgK]



I Calcula Calor especifico da biomassa
Cp_acai=(1.39D0+0.00036D0*(temp+T _a)/2.D0)*1000.D0
RETURN

END FUNCTION Cp_acai

! *********************E N D F U N CT I O N

*khkkhkhhkkhkkhhkkhkhkhhkhkkhkhhkhhhhhkhkihhhkhhhkhihhhkhkihhhhhkhkiiiid

FUNCTION K_acai (Temp)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp !Temperatura do solido [K]
REAL(DP)::K _acai !Condutividade termica da madeira]W/mK]
I Calcula a Condutividade termica da madeira

K acai=0.13D0+3.D-4*Temp

RETURN

END FUNCTION K_acai

I e = \[D) FUNCTION

*hkkkhkkhkhkkhkkkkhkhhkhkkkhhkkhkhhkhkhkkhkhhkhkhkhkkhkhhhkhkkhihhkhkhkkhiiikkk

FUNCTION K_g (Temp)

IMPLICIT NONE

IDeclare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura do gas [K]
REAL(DP)::K_g ! Condutividade termica do gas [W/mK]

I Calcula a Condutividade termica do gas
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K_g=4.77D-04*Temp**0.717D0
RETURN

END FUNCTION K_g

1 *********************EN D

*hhkhkkhkhkkhkhkhkhkhkkhkhhkhkhkkhkhkkhkihhkhkhkkhkihhhkhkhkhkkhkihhhkkhihhhhhiiihhikiix

FUNCTION h_rs (Temp,emiss)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura do solido [K]
REAL(DP), INTENT(IN)::emiss ! Emissividade
REAL(DP)::h_rs ! Coeficiente de radiacao Solido [W/mzK]

I Calcula o Coeficiente de radiacao Solido
h_rs=4.D0*sigma*(Temp**3.)*(emiss/(2.D0-emiss))
RETURN

END FUNCTION h_rs

1 *********************E N D

*hkkkhkkhkhkhkkkhkhhkkkhkkhkhhkhkhkhhhkhkhkhkhkhhhhkhkhhhhkhkhkkhiikhhiik

FUNCTION h_rv (Temp,emiss,void)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::Temp ! Temperatura do Gas [K]
REAL(DP), INTENT(IN)::emiss ! Emissividade[-]

REAL(DP), INTENT(IN)::void ! Fracao de vazios[-]

FUNCTION

FUNCTION
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REAL(DP)::h_rv ! Coeficiente de radiacao vazio para vazio [W/m2K]

I Calcula o Coeficiente de radiacao vazio para vazio
h_rv=4.D0*sigma*(Temp**3.)/(1.D0+((vazio/(2.D0*(1.D0-vazio)))*((1.D0-emiss)/emiss)))
RETURN

END FUNCTION h_rv

! *********************E N D F U N CT I O N

*khkkhkhkhkhkhkhkhhkhkhhkhkhkhhkhkhhhhkhkrhhhhhhkhhhhhkhihhhhhiiikikhiik

FUNCTION K_eff(m_g,T_s,T_g,d_p,emiss,vazio)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::m_g ! fluxo massico [kg/m2sec]

REAL(DP), INTENT(IN)::T_s ! Temperatura do solido [K]

REAL(DP), INTENT(IN)::T_g ! Temperatura do gas [K]

REAL(DP), INTENT(IN)::d_p ! Diametro da particula[m]

REAL(DP), INTENT(IN)::emiss ! Emissividade[-]

REAL(DP), INTENT(IN)::vazio ! Fracao de vazio[-]

REAL(DP) ::K_eff | Condutividade termica efetiva [W/mK]

I Calcula a efetividade da condutividade termica no caso 0 gas passar por vazios,
K _eff=keff_mf* (K_g(T_g)*((1.D0-vazio)/((2.D0/3.D0O)*(K_g(T_g)/K _acai(T_s))+&
(1.D0/(10.D0/vazio+(d_p*h_rs(T_s,emiss)/K_g(T_g)))+&
(vazio*d_p*h_rv(T_g,emiss,vazio)/k_g(T_g))))&

+(K_g(T_g)*vazio)&
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+((0.14D0/(1.D0+46.D0*(d_p/D_rea)))*(d_p*m_g/(visco(T_g)))*&
(Cp_g(T_g)*(visco(T_g)))))

RETURN

END FUNCTION K _eff

I e e = N[ ) FUNCTION

K eﬁ**************************************************

FUNCTION packp (k)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::k ! Razao da condutividade do solido e do gas
REAL(DP)::packp ! Parametro de empacotamento acking parameter

! Calcula o parametro de empacotamento
packp=(0.3525D0*(((k-1.D0)/K)**2.)/(((In(k-0.5431D0*(k-1))))-&
(0.4569D0*(k-1.D0)/k)))-(2.D0/(3.D0*K))

RETURN

END FUNCTION packp

I e =\ | ) FUNCTION

p ac kp *hkkkkkkhkhkhkhkhkhkhkkhkhhkhkhkkhkhhkhkhkhkhkkhkhhkhkhkkhkhhhhhkkkhkihkhhkhkihkiiikkk

FUNCTION HV_biomass(C,H,0,N,S,A,M) IPC_biomassa(C,H,O,N,S,A,M)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN)::C,H,O,N,S,A,M ! Carbon, Hydrogen, Oxygen, Nitrogen, Sulfur, Ash &
I Teor de umidade contida no combustivel em base seca [%]

REAL(DP) ::HHV_biomass IPCS_biomassa I*HHV_biomass - Pder calorifico superior [MJ/kg]
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REAL(DP) ::HV_biomass !PC_biomassa !*HV_biomass - Poder calorifico da biomassa [MJ/kg]
I Calcula o valor do PCS da biomassa livre de umidade e cinzas[MJ/kg]

HHV_biomass = (34.1D0*C+132.2D0*H+6.8D0*S-1.53D0*A-12.D0*(0+N))/(100.D0)

I Calcula o valor do PCI da biomassa livre de umidade e cinzas [MJ/kg]

HV_biomass = HHV_biomass-2.442D0*(M/100.D0+H/100.D0*9.D0)

RETURN

END FUNCTION HV_biomass

I e = N[ D) FUNCTION

H V b | 0 mass*********************************************

FUNCTION HV_gas(CO,H2,CH4,H20) I*PC_gas(CO,H2,CH4,H20)

IMPLICIT NONE

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN):: CO,H2,CH4,H20 ! Mole fraction of CO,H2,CH4,H20 [-]
REAL(DP) ::hv_gas ! PCI do gas produzido [MJ/kg]

I Calcula PCS do gas produzido em base seca [MJ/Nm3]

hv_gas = ((CO*100.D0/(1.D0-H20)*13.1D0)+(H2*100.D0/(1.D0-H20)*11.2D0)+&
(CH4*100.D0/(1.D0-H20)*37.1D0))/100.D0

IF (C0O<0.00000001D0.AND.H2<0.00000001D0.AND.CH4<0.00000001D0) hv_gas=0.D0
RETURN

END FUNCTION hv_gas

I e =\ [ D) FUNCTION

HV gaS*************************************************

FUNCTION Kp_wg(temp)

IMPLICIT NONE
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REAL(DP), INTENT(IN)::temp

REAL(DP)::Kp_wg

I Calcula a constante de equilibrio da reacao de deslocamento agua gas
kp_wg=2.7182818281D0**((1.D0/8.3144D0/temp)*(11321.D0-31.08D0*temp+3*temp*&
In(temp)-0.00028D0*temp**2.-91500.D0/temp))

RETURN

END FUNCTION kp_wg

! *****************************E N D F U N CT I o N

kp Wg******************************************

FUNCTION Diff_AB (Temp,pre,mole_A,mole_B,DV_A,DV_B)

IMPLICIT NONE

! Esta funcao serve para encontrar o coeficiente de difusao entre o gas A e 0 gas B
' a temperatura T e Pressao P.

I Declare os argumentos chamados

REAL(DP), INTENT(IN):: Temp ! Temperatura do Gas[K]

REAL(DP), INTENT(IN):: Pre ! Pressao da mistura gasosa, [bar]
REAL(DP), INTENT(IN):: mole_A ! Peso molecular de A, [g/mol]
REAL(DP), INTENT(IN):: mole_B ! Peso molecular de B, [g/mol]
REAL(DP), INTENT(IN):: DV_A ! Difusao volumentrica nos volumes de A
REAL(DP), INTENT(IN):: DV_B ! Difusao volumentrica nos volumes de B
REAL(DP):: Diff_AB ! Coeficiente de difusao entre gas A e gas B [m2/sec]

I Calcula o coeficiente de difusao entre O2 e a mistura gasosa a temperatura T



Diff_AB = (0.00143*Temp**1.75)*sqgrt(1.D0/mole_A+1.D0/mole_B)*1.D-04 / &
(pre*sqrt(2.D0)*(DV_A**(1./3.)+DV_B**(1./3.))**2.)

RETURN

END FUNCTION Diff_AB

! *khkkhkkhkhkkhhkkkhkhkhhkhhkkhiiikikk E N D F U N CT I O N

*khkkhkhhkkhkhhkhkhkhkhhhkhkhhkhkhhhhkhrhhhhhhkhhhkkhkhihkhikiikx

SUBROUTINE diff_0O2_gmix()

I Esta subrotina serve para calcular os coeficientes de difusao entre

1 O2 e a mistura de gases a temperatura e pressao do reator.

REAL(DP):: diff_O2_N2 ! Coeficiente de difusao entre O2 e N2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff_O2_CO ! Coeficiente de difusao entre O2 e CO [m2/sec]
REAL(DP):: diff 02_CO2 ! Coeficiente de difusao entre 02 e CO2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff O2_H2 ! Coeficiente de difusao entre O2 e H2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff 02 _H20 ! Coeficiente de difusao entre O2 e H20 [m2/sec]
REAL(DP):: diff O2_CH4 ! Coeficiente de difusao entre 02 e CH4 [m2/sec]

REAL(DP):: diff 02 _C2H4 ! Coeficiente de difusao entre 02 e C2H4 [m2/sec]

REAL(DP):: diff 02 alcl ! Coeficiente de difusao entre O2 e alcl [m2/sec] '*diff _O2_tarl

REAL(DP):: diff 02 alc2 ! Coeficiente de difusao entre O2 e alc2 [m2/sec] !*diff 02 _tar2

diff_02_N2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_O2,mol_N2,DV_02,DV_N2)
diff_02_CO = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_02,mol_CO,DV_02,DV_CO)
diff_ 02_CO2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_02,mol_CO2,DV_02,DV_CO?2)

diff_02_H2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_02,mol_H2,DV_02,DV_H2)
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diff_02_H20 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_0O2,mol_H20,DV_02,DV_H20)
diff_02_CH4 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_02,mol_CH4,DVV_02,DV_CH4)
diff_02_C2H4 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_02,mol_C2H4,DV_02,DV_C2H4)
diff_O2_alcl = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_02,mol_alc1,DV_02,DV _alcl)
diff_O2_alc2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_02,mol_alc2,DV_02,DV _alc2)

diff_O2_gas =(1.D0-
Y_02(i))/(Y_N2(i)/diff_O02_N2+Y_CO(i)/diff_02_CO+Y_CO2(i)/diff 02_CO2+ &

Y_H2(i)/diff_02_H2+Y_H20(i)/diff_02_H20+Y_CHA4(i)/diff_02_CH4+ &
Y_C2HA(i)/diff_02_C2H4+Y _alcl(i)/diff_02_alcl+Y_alc2(i)/diff_O2_alc2)
RETURN

END SUBROUTINE diff_02_gmix

I Fkkkdkk gk kdkkkdxxxF*FEN D SUBROUTINE

d Iff_o 2_g as******************************************

SUBROUTINE diff_CO2_gmix()

I Esta subrotina serve para calcular os coeficientes de difusao entre

1 CO2 e a mistura de gases a temperatura e pressao do reator.

REAL(DP):: diff CO2_N2 ! Coeficiente de difusao entre CO2 e N2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff CO2_02 ! Coeficiente de difusao entre CO2 e O2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff CO2_CO ! Coeficiente de difusao entre CO2 e CO [m2/sec]
REAL(DP):: diff CO2_H2 ! Coeficiente de difusao entre CO2 e H2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff CO2_H20 ! Coeficiente de difusao entre CO2 e H20 [m2/sec]
REAL(DP):: diff CO2_CH4 ! Coeficiente de difusao entre CO2 e CH4 [m2/sec]
REAL(DP):: diff CO2_C2H4 ! Coeficiente de difusao entre CO2 e C2H4 [m2/sec]

REAL(DP):: diff_CO2_alcl ! Coeficiente de difusao entre CO2 e alcl [m2/sec] I*diff_CO2_tarl



REAL(DP):: diff_CO2_alc2 ! Coeficiente de difusao entre CO2 e alc2 [m2/sec] !*diff_CO2_tar2

diff CO2_N2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_CO2,mol_N2,DV_C0O2,DV_N2)

diff_ CO2_02 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_C0O2,mol_02,DV_C0O2,DV_02)

diff_ CO2_CO = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_C0O2,mol_CO,DV_C02,DV_CO)

diff_ CO2_H2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_C0O2,mol_H2,DV_C0O2,DV_H2)

diff_ CO2_H20 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_C0O2,mol_H20,DV_C02,DV_H20)
diff_ CO2_CH4 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_C0O2,mol_CH4,DV_CO02,DV_CH4)
diff_ CO2_C2H4 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_C0O2,mol_C2H4,DV_CO02,DV_C2H4)
diff_CO2_alcl = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_CO2,mol_alc1,DV_CO2,DV _alcl)
diff_CO2_alc2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_CO2,mol_alc2,DV_CO2,DV_alc2)

diff CO2_gas=(1.DO-
Y_CO2(i))/(Y_N2(i)/diff_CO2_N2+Y_02(i)/diff_ CO2_02+Y_CO(i)/diff_ CO2_CO+&

Y_H2(i)/diff_CO2_H2+Y_H20(i)/diff_ CO2_H20+Y_CH4(i)/diff CO2_CH4+ &
Y_C2H4(i)/diff_CO2_C2H4+Y _alcl(i)/diff_CO2_alc1+Y_alc2(i)/diff CO2_alc2)
RETURN

END SUBROUTINE diff_CO2_gmix
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I ey = N[ »)} SUBROUTINE

dlff C02 gmiX****************************************

SUBROUTINE diff H20_gmix()

I Esta subrotina serve para calcular os coeficientes de difusao entre

I H20 e a mistura de gases a temperatura e pressao do reator.

REAL(DP):: diff H20 N2 ! Coeficiente de difusao entre H20 e N2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff H20_ 02! Coeficiente de difusao entre H20 e 02 [m2/sec]

REAL(DP):: diff_ H20_CO ! Coeficiente de difusao entre H20 e CO [m2/sec]
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REAL(DP):: diff H20_CO2 ! Coeficiente de difusao entre H20 e CO2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff H20_H2 ! Coeficiente de difusao entre H20 e H2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff H20_CH4 ! Coeficiente de difusao entre H20 e CH4 [m2/sec]
REAL(DP):: diff H20_C2H4 ! Coeficiente de difusao entre H20 e C2H4 [m2/sec]
REAL(DP):: diff H20 alcl ! Coeficiente de difusao entre H20 e alc1l [m2/sec]
REAL(DP):: diff H20 alc2 ! Coeficiente de difusao entre H20 e alc2 [m2/sec]

diff_ H20_N2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_N2,DV_H20,DV_N2)
diff H20_02 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_02,DV_H20,DV_02)
diff H20_CO = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_CO,DV_H20,DV_CO)
diff H20_CO2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_H20,DV_C02,DV_C02)
diff H20_H2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_H2,DV_H20,DV_H2)
diff H20_CH4 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_CH4,DV_H20,DV_CH4)
diff H20_C2H4 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_C2H4,DV_H20,DV_C2H4)
diff H20_alcl = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_alc1,DV_H20,DV _alcl)
diff H20_alc2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H20,mol_alc2,DV_H20,DV _alc2)
diff_H20_gas = (1.D0-Y_H20(i))/(Y_N2(i)/diff_H20_N2+Y_02(i)/diff_ H20_02+ &
Y_CO(i)/diff_H20_CO+Y_CO02(i)/diff_H20_CO2+Y_H2(i)/diff_ H20_H2+ &
Y_CHA(i)/diff_H20_CH4+Y_C2H4(i)/diff_H20_C2H4+Y _alcl(i)/diff_H20 alcl+ &
Y_alc2(i)/diff_H20_alc2)

RETURN

END SUBROUTINE diff H20_gmix

I B e e =\ | ») SUBROUTINE
diff H20_gmix




SUBROUTINE diff_H2_gmix()

I Esta subrotina serve para calcular os coeficientes de difusao entre

I H2 e a mistura de gases a temperatura e pressao do reator.

REAL(DP):: diff_ H2_N2 ! Coeficiente de difusao entre H2 e N2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff H2_0O2 ! Coeficiente de difusao entre H2 e 02 [m2/sec]
REAL(DP):: diff H2_CO ! Coeficiente de difusao entre H2 e CO [m2/sec]
REAL(DP):: diff H2_CO2 !Coeficiente de difusao entre H2 e CO2 [m2/sec]
REAL(DP):: diff_H2_H2O ! Coeficiente de difusao entre H2 e H20 [m2/sec]
REAL(DP):: diff_H2_CH4 ! Coeficiente de difusao entre H2 e CH4 [m2/sec]
REAL(DP):: diff_H2_C2H4 ! Coeficiente de difusao entre H2 e C2H4 [m2/sec]
REAL(DP):: diff H2 alcl ! Coeficiente de difusao entre H2 e alcl [m2/sec]
REAL(DP):: diff H2 alc2 ! Coeficiente de difusao entre H2 e alc2 [m2/sec]

diff H2_N2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_N2,DV_H2,DV_N2)

diff H2_02 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_02,DV_H2,DV_02)

diff H2_CO = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_CO,DV_H2,DV_CO)
diff H2_CO2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_H2,DV_C0O2,DV_CO02)
diff H2_H20 = Diff _AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_H20,DV_H2,DV_H20)
diff H2_CH4 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_CH4,DV_H2,DV_CH4)
diff H2_C2H4 = Diff AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_C2H4,DV_H2,DV_C2H4)
diff H2_ alcl = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_alc1,DV_H2,DV _alcl)

diff H2_ alc2 = Diff_AB (T_g(i),pre/100.D0,mol_H2,mol_alc2,DV_H2,DV alc2)
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diff H2 gas =(1.DO-Y_H2(i))/(Y_N2(i)/diff_H2 N2+Y_O2(i)/diff H2_02+Y_CO(i)/diff H2 CO+

&
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Y_CO2(i)/diff_H2_CO2+Y_H20(i)/diff_H2_H20+Y_CHA(i)/diff_H2_CH4+ &
Y_C2HA(i)/diff_H2_C2H4+Y _alc(i)/diff_H2_alc1+Y_alc2(i)/diff_H2_alc2)
RETURN

END SUBROUTINE diff_H2_gmix

I e = N[ ) SUBROUTINE

d Iﬁ_H 2_g m IX*****************************************

SUBROUTINE inicial() '*initial()

! Esta subrotina inicia o perfil de temperatura dos dolidos e gases e composicao gasosa e massa

especifica das especies,
DO i=1,N

IF (i<=N_top) THEN

IF (i==1) THEN
x(i)=0.D0

ELSE
x(i)=x(i-1)+profu_bio/real(N_top-1)
END IF

rho_umi(i) = rho_umi(1)
rho_vola(i) = rho_vola(1)
rho_carv(i) = rho_carv(1)
Ts@i)=T.a

T g(i) =T _gas

T parede(i)=T_a

d p(i) = d_pacai

ELSE IF (i<=N_top+N_ign) THEN
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X(i) = x(i-1)+profu_ign/real(N_ign)
rho_umi(i) = 0.DO
rho_carv(i) = rho_carv(1)
rho_vola(i) = 0.DO
T_s(i)=T_ign

T g(i)=T_gas

T parede(i)=T_a

d p(i) = d_pinicial

ELSE

X(i) = x(i-1)+(L_rea-profu_bio-profu_ign)/real(N-N_top-N_ign)
rho_umi(i) = 0.D0
rho_carv(i) = rho_carv(1)
rho_vola(i) = 0.DO
Ts@i)=T. a

T g(i) =T _gas

T parede(i)=T_a

d p(i) = d_pinicial

END IF

Y_02(i) = Y_02(1)

Y _N2(i) = Y_N2(1)

Y _CO2(i) = Y_CO2(1)
Y _CO(i) = Y_CO(1)

Y_H20(i) = Y_H20(1)



Y_H2(i) = Y_H2(1)
Y_CH4(i) = Y_CH4(1)
Y_C2H4(i) = Y_C2H4(1)
Y_alcl(i) = Y_alc1(1)
Y_alc2(i) = Y_alc2(1)
mol_g(i) = mol_g(1)
m_g(i) = m_g(1)

v_s(i) =0.D0

rho_g(i) = mol_g(i)*pre/(Ru*T_g(i))

END DO

RETURN

END SUBROUTINE inicial initial

i n It | a I *hkkkkkhkhhkhkhkkhkhhkhkhkhkkhkhkhhkhkhkhhhkhkhkhkhkhihikhkhkhrhkikihkhiiikx

SUBROUTINE pretime()

I Esta sub-rotina é para salvar a massa especifica das espécies, composicéo de gas e

! temperatura solida e do gas da época anterior.

DO i=1,N

YP_02(i) = Y_02(i)
YP_CO2(i) = Y_CO2(i)
YP_CO(i) = Y_CO(i)
YP_H20(i) = Y_H20(i)

YP_H2(i) = Y_H2(i)

*hkhkkkkhkhkkkkhkhkkhkhhkkkhkikx E N D
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SUBROUTINE



YP_CHA4(i) = Y_CHA(i)
YP_N2(i) = Y_N2(i)
YP_C2H4(i) = Y_C2H4(i)
YP_alcl(i) = Y_alcl(i)
YP_alc2(i) = Y_alc2(i)
mP_g(i) = m_g(i)

TP_s(i) = T_s(i)

TP_g(i) = T_g(i)
molecularP_g (i) = mol_g(i)
rhoP_umi(i) = rho_umi(i)
rhoP_vola(i) = rho_vola(i)
rhoP_g(i) = rho_g(i)
dP_p(i) = d_p(i)

END DO

RETURN

END SUBROUTINE pretime

p retl m e**********************************************

SUBROUTINE mh_coeficiente()
| Esta sub-rotina e para calcular o coeficiente de transferéncia de massa entre o
I sélido e o géas e coeficiente de transferéncia de calor.

I Calcular o peso molecular da mistura gasosa, g / mol

Imole_g(i)

+Y_CO2(i)*mole_CO2+Y_H20(i)*mole_H20+ &

*********************EN D
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SUBROUTINE

Y_02(i)*mole_02+Y_CO(i)*mole_CO
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IY_H2(i)*mole_H2+Y_CHA4(i)*mole_CH4+Y_C2H4(i)*mole_C2H4+Y _tarl(i)*mole_tarl+ &
IY_tar2(i)*mole_tar2+Y_N2(i)*mole_N2

mol_g(i) = Y_02(i)*mol_02+Y_CO(i)*mol_CO +Y_CO2(i)*mol_CO2+Y_H20(i)*mol_H20+ &
Y_H2(i)*mol_H2+Y_CH4(i)*mol_CH4+Y_C2HA4(i)*mol_C2H4+Y _alcl1(i)*mol_alcl+ &
Y _alc2(i)*mol_alc2+Y_N2(i)*mol_N2

I Calcula a concentracao massica da mistura gasosa, [kg/m3]

rho_g(i) = mol_g(i)*pre/(Ru*T_g(i))

I Calcula a area unidade de volume da particula.

A_v=Av_mf*(6.D0/D_p(i))*(1.D0-vazio)

I Calcula o numero de Reynolds

Re=d_p(i)*m_g(i)/(visco(T_g(i)))

I Calcula o numero de Prandtl

Pr=Cp_g(T_g(i))*(visco(T_g(i)))/K_g(T_g(i)

IChama diff C2H4_gmix()

CALL diff 02 _gmix()

CALL diff_ CO2_gmix()

CALL diff H20_gmix()

CALL diff H2_gmix()

Sc_1=visco(T_g(i))/(rho_g(i)*diff_02_gas)

Sc_2=visco(T_g(i))/(rho_g(i)*diff CO2_gas)
Sc_3=visco(T_g(i))/(rho_g(i)*diff H20 _gas)

sc_4=visco(T_g(i))/(rho_g(i)*diff H2_gas)
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I Calcula o coeficiente de transferencia de calor entre o solido e o gas,W/m?K com formula de Bird et
al, 2002

h_sg = zeta*Cp_g(T_g(i))*m_g(i)*(2.19D0*(Re**(-2.D0/3.D0))+&
0.78D0*(Re**(-0.381D0)))*(Pr**(-2.D0/3.D0))

I Calcula o coeficiente de transferencia de massa segundo formula, m/s, Bird et al, 2002
km_1 = (m_g(i)/rho_g(i))*(2.19D0*(Re**(-2.D0/3.D0))+ &
0.78D0*(Re**(-0.381D0)))*(Sc_1**(-2.D0/3.D0))

Km_2 = (m_g(i)/rho_g(i))*(2.19D0*(Re**(-2.D0/3.D0))+ &
0.78D0*(Re**(-0.381D0)))*(Sc_2**(-2.D0/3.D0))

km_3 = (m_g(i)/rho_g(i))*(2.19D0*(Re**(-2.D0/3.D0))+ &
0.78D0*(Re**(-0.381D0)))*(Sc_3**(-2.D0/3.D0))

km_4 = (m_g(i)/rho_g(i))*(2.19D0*(Re**(-2.D0/3.D0))+ &
0.78D0*(Re**(-0.381D0)))*(Sc_4**(-2.D0/3.D0))

IF (km_1>km_max) km_1=km_max

IF (km_2>km_max) km_2=km_max

IF (km_3>km_max) km_3=km_max

IF (km_4>km_max) km_4=km_max

RETURN

END SUBROUTINE mh_coeficiente

I B e e = N | ») SUBROUTINE

m h_C 0 effl cie nt***************************************

SUBROUTINE taxasdereacao() !reaction_rates()

| Esta subrotina e para calcular as taxas de reacao da secagem, pirolise primaria e pirolise secundaria
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I reacoes hetrogeneas entre 0 gas e carvao, a reacao de deslocamento agua gas e a oxidacao de CO e

alcatrao secundario.

gamma = (2.D0+K(A_gamma,E_gamma,T_s(i)))/(2.D0+2.D0*K(A_gamma,E_gamma,T_s(i)))
T_e(i) = /((U/T_s(i))+((Ru/Ep1)*In(953.138*d_p(i)+46861.984*d_p(i)**2)))

IF (T_e(i)<T_a) THEN

T e(i)=T_a

ELSE

T_e(i)=T_e(i)

END IF

taxau_u(i) = (1.D0-vazio)*K(Am,Em,T_s(i))

taxapl_vola(i) = (1.D0-vazio)*Apl_mf*K(Apl,Epl,T_e(i))

T p2 (i) = T_s(i)*p_alpha+T_g(i)*(1.D0-p_alpha)

IF (T_s(i)>T_g(i)) THEN

Iratep2_tarl(i) = void*mole_tarl*pre*Ap2_mf*K(Ap2,Ep2*Ep2_mf,T_p2(i))/T_g(i)
taxap2_alcl(i) = vazio*mol_alc1*pre*Ap2_mf*K(Ap2,Ep2*Ep2_mf,T_p2(i))/T_g(i)
ELSE

Iratep2_tarl(i) = void*mole_tarl*pre*Ap2_mf*K(Ap2,Ep2*Ep2_mf,T_g(i))/T_g(i)
taxap2_alcl(i) = vazio*mol_alc1*pre*Ap2_mf*K(Ap2,Ep2*Ep2_mf,T_g(i))/T_g(i)

END IF

taxal _O2(i) = (mol_C*A_v*pre/(gamma*Ru*T_g(i)))/((1./km_1)+(1./(T_s(i)*K(AL,E1,T_s(i)))))
IF (Y_02(i)<0.0000001) THEN

taxa2_CO2(i) = (mol_C*A_v*pre/(Ru*T_g(i)))/((1./km_2)+(1./(T_s(i)*K(A2,E2,T_s(i)))))

taxa3_H20(i) = (mol_C*A_v*pre/(Ru*T_g(i)))/((1./km_3)+(1./(T_s(i))*K(A3,E3,T_s(i)))))



taxad_H2(i) =(mol_C*A_v*pre/(2.DO*Ru*T_g(i)))/((1./km_4)+(1./(T_s(i)*K(A4,E4T_s(i)))))
ELSE

taxa2_CO2(i) = 0.D0

taxa3_H20(i) = 0.D0

taxad_H2(i) = 0.D0

END IF

Irate5_CO(i) = void*K(A5,E5,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*Y_H20(i)

Irate5_H20(i) = void*K (A5,E5,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*Y_CO(i)

Irate5R_CO2(i) = void*K(A5,E5,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*Y_H2(i)/Kp_wg(T_g(i))
Irate5R_H2(i) = void*K(A5,E5,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*Y_CO2(i)/Kp_wg(T_g(i))
Irate6_02(i) = void*A6_mf*K(A6,E6,T_g(i))*(pre**1.8)*(Y_tar2(i))**0.5/(T_g(i)**0.5)
Irate7_CO(i) = void*K(A7,E7,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.%(Y_02(i))**0.5%(Y_H20(i))**0.5
Irated_02(i) = void*K(A9,E9,T_g(i))*(pre**1.8)*(Y_C2H4(i))**0.5/(T_g(i)**0.5)
Iratem(i) = ratem_m(i)*rho_m(i)

Iratep1(i) = ratepl_volt(i)*rho_volt(i)

Iratep2(i) = Y_tarl(i)*ratep2_tari(i)

Irate1(i) = ratel_O2(i)*Y_02(i)

Irate2(i) = rate2_CO2(i)*Y_CO2(i)

Irate3(i) = rate3_H20(i)*Y_H20(i)

Irated(i) = rated_H2(i)*Y_H2(j)

Irate5(i) = rate5_CO(i)*Y_H20(i)

Irate5R(i) = rate5SR_CO2(i)*Y_H2(i)

Irate6(i) = rate6_O2(i)*(Y_02(i))
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Irate7(i) = rate7_CO(i)*(Y_CO(i))
Irate8(i) = void*K (A8,E8,T_g(i))*(pre/T_g(i))**1.5*(Y_O2(i))**0.8*(Y_CHA(i))**0.7
Irated(i) = rate9_O2(i)*(Y_02(i))

Irate10(i) = void*K(AL0,E10,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.2%(Y_02(i))**1.1*(Y_H2(i))**1.1
taxa5_CO(i) = vazio*K(A5,E5,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*Y_H20(i)

taxa5_H20(i) = vazio*K(A5,E5,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*Y_CO(i)

taxa5R_CO2(i) = vazio*K(A5,E5,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*Y_H2(i)/Kp_wa(T_g(i))
taxa5R_H2(i) = vazio*K(A5,E5,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*Y_CO2(i)/Kp_wa(T_g(i))
taxa6_O2(i) = vazio*A6_mf*K(A6,E6,T_g(i))*(pre**1.8)*(Y_alc2(i))**0.5/(T_g(i)**0.5)
taxa7_CO(i) = vazio*K(A7,E7,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.*(Y_O2(i))**0.5*(Y_H20(i))**0.5
taxa9_02(i) = vazio*K(A9,E9,T_g(i))*(pre**1.8)*(Y_C2HA(i))**0.5/(T_g(i)**0.5)
taxasec(i) = taxau_u(i)*rho_umi(i)

taxap1(i) = taxap1_vola(i)*rho_volai)

taxap2(i) = Y_alcl(i)*taxap2_alcl(i)

taxal(i) = taxal_O2(i)*Y_02(i)

taxa2(i) = taxa2_CO2(i)*Y_C02(i)

taxa3(i) = taxa3_H20(i)*Y_H20(i)

taxad(i) = taxad_H2(i)*Y_H2(i)

taxa5(i) = taxa5_CO(i)*Y_H20(i)

taxa5R(i) = taxa5R_CO2(i*Y_H2(i)

taxa6(i) = taxa6_02(i)*(Y_02(i))

taxa7(i) = taxa7_CO(iy*(Y_CO(i))

taxa8(i) = vazio*K(A8,E8,T_g(i))*(pre/T_g(i))**1.5*(Y_02(i))**0.8*(Y_CHA4(i))**0.7
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taxa9(i) = taxa9_02(i)*(Y_02(i))

taxal0(i) = vazio*K(A10,E10,T_g(i))*(pre/T_g(i))**2.2*(Y_02(i))**1.1*(Y_H2(i))**1.1

RETURN
END SUBROUTINE taxasdereacao

I e = N[ ) SUBROUTINE

taXan er eaCa0***************************************

SUBROUTINE balanco_gas() !*gas_balance()

! Esta subrotina e para calcular a composicao dos gases pela aplicacao do balanco de massa.
delta_x1 = x(i)-x(i-1)

molar_g = pre*delta_x1/(Ru*T_g(i)*delta_t)

molarP_g = pre*delta_x1/(Ru*TP_g(i)*delta_t)

! Pela aplicacao do balanco da mistura gasosa geral

A gas =1.D0

B gas=1.D0

C_gas = (taxasec(i)+taxapl(i)+taxal(i)+taxa2(i)+taxa3(i)+taxad(i))*delta_x1+ &
(vazio*molarP_g*molecularP_g(i))-(vazio*molar_g*mol_g(i))
m_g(i)=(B_gas*m_g(i-1)+C_gas)/A _gas

I Pela aplicacao do balanco de O2

Y_02inverso = 0.D0

IF(Y_02(i)>1.0D-300)Y_O2inverso=1.D0/Y_02(i)
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A_02 = (vazio*molar_g*mol_02)+(m_g(i)*mol_02/mol_g(i))+ &
(gamma)*(mol_0O2/mol_C)*taxal_0O2(i)*delta_x1+ &
3.D0*mol_O2*taxa6_02(i)*delta_x1+0.60D0*mol_0O2*taxa7(i)*delta_x1*Y_OZ2inverso+&
1.8D0*mol_0O2*taxa8(i)*delta_x1*Y_O2inverso+mol_02*taxa9_02(i)*delta_x1+&
0.55D0*mol_02*taxal0(i)*delta_x1*Y_O2inverso

B_02 =m_g(i-1)*mol_0O2/mol_g(i-1)

C_02 = (vazio*molarP_g*mol_0O2*YP_02(i))+0.1D0*mol_0O2*taxa7(i)*delta_x1+&
0.3D0*mol_0O2*taxa8(i)*delta_x1+0.05D0*mol_02*taxalO(i)*delta_x1

I Pela aplicacao do balanco de CO

A _CO = (vazio*molar_g*mol_CO)+(m_g(i)*mol_CO/mol_g(i))+mol_CO*taxa7_CO(i)*delta_x1+&
mol_CO*taxa5_CO(i)*delta_x1

B_CO =m_g(i-1)*mol_CO/mol_g(i-1)

C_CO = (vazio*molarP_g*mol_CO*YP_CO(i))+(X1_CO/X1_vola)*taxapl(i)*delta_x1+ &
(X2_CO/X1 _alcl)*taxap2(i)*delta_x1+ &

(2.D0-2.D0*gamma)*mol_CO*taxal(i)*delta_x1/mol C + &
2.D0*mol_CO*taxa2(i)*delta_x1/mol_C+ mol_CO*taxa3(i)*delta_x1/mol_C+ &
6.D0*mol_CO*taxa6(i)*delta_x1+mol_CO*taxa8(i)*delta_x1+ &

2.D0*mol_CO*taxa9(i)*delta_x1 + mol_CO*taxa5R(i)*delta_x1

I Pela aplicacao do balanco de CO2

A _CO2 = (vazio*molar_g*mol_CO2)+(m_g(i)*mol_C0O2/mol_g(i))+ &

(mol_CO2/mol_C)*taxa2_CO2(i)*delta_x1+mol_CO2*taxa5R_CO2(i)*delta_x1



B_CO2 =m_g(i-1)*mol_CO2/mol_g(i-1)

C_CO2 = (vazio*molarP_g*mol_CO2*YP_CO02(i))+(X1_C0O2/X1_vola)*taxapl(i)*delta_x1+ &

(X2_C02/X1_alcl)*taxaP2(i)*delta_x1+ &
(2.D0*gamma-1.D0)*mol_CO2*taxal(i)*delta_x1/mol_C+ &
mol_CO2*taxa5(i)*delta_x1+ mol_CO2*taxa7(i)*delta_x1

! Pela aplicacao do balanco de H20

A _H20 = (vazio*molar_g*mol_H20)+(m_g(i)*mol_H20/mol_g(i))+ &
(mol_H20/mol_C)*taxa3_H20(i)*delta_x1 + mol_H20*taxa5_H2O(i)*delta_x1
B_H20 = m_g(i-1)*mol_H20/mol_g(i-1)

C_H20 = (vazio*molarP_g*mol_H20*YP_H20(i))+taxasec(i)*delta_x1+ &
(X1_H20/X1 vola)*taxapl(i)*delta_x1+2.D0*mol_H20O*taxa8(i)*delta_x1+ &
mol_H20*taxal0(i)*delta_x1 +mol_H2O*taxa5R(i)*delta_x1

I Pela aplicacao do balanco de H2

Y_H2inverso = 0.D0

IF(Y_H2(i)>0.D0)Y_H2inverso=1.D0/Y_H2(i)

A _H2 = (vazio*molar_g*mol_H2)+(m_g(i)*mol_H2/mol_g(i))+ &
2.D0*(mol_H2/mol_C)*taxa4 H2(i)*delta x1+ &
1.1D0*mol_H2*taxal0(i)*delta_x1*Y_H2inverso + mol_H2*taxa5R_H2(i)*delta_x1

B_H2 =m_g(i-1)*mol_H2/mol_g(i-1)

C_H2 = (vazio*molarP_g*mol_H2*YP_H2(i))+(X2_H2/X1 alcl)*taxap2(i)*delta_x1+ &

(mol_H2/mol_C)*taxa3(i)*delta_x1+mol_H2*taxa5(i)*delta_x1+&
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3.D0*taxa6(i)*mol_H2*delta_x1+2.D0*taxa9(i)*mol_H2*delta_x1 &
+0.1D0*mol_H2*taxal0(i)*delta_x1

I Pela aplicacao do balanco de CH4

Y_CH4inverso = 0.D0

IF(Y_CHA4(i)>0.D0)Y_CH4inverso=1.D0/Y_CHA4(i)

A_CH4 = (vazio*molar_g*mol_CH4)+(m_g(i)*mol_CH4/mol_g(i))+&
1.1D0*mol_CH4*taxa8(i)*delta_x1*Y_CH4inverso

B_CH4 =m_g(i-1)*mol_CH4/mol_g(i-1)

C_CHA4 = (vazio*molarP_g*mol_CH4*YP_CHA4(i))+(X1_CH4/X1 vola)*taxapl(i)*delta_x1+ &
(X2_CH4/X1_alcl)*taxap2(i)*delta_x1+(mol_CH4/mol_C)*taxa4(i)*delta_x1+&
0.1D0*mol_CH4*taxa8(i)*delta_x1

! Pela aplicacao do balanco de C2H4

Y_C2H4inverso = 0.D0
IF(Y_C2H4(i)>0.D0)Y_C2H4inverso=1.D0/Y_C2HA4(i)

A _C2H4 = (vazio*molar_g*mol_C2H4)+(m_g(i)*mol_C2H4/mol_g(i))+&
1.2D0*mol_C2H4*taxa9(i)*delta_x1*Y_C2H4inverso

B_C2H4 = m_g(i-1)*mol_C2H4/mol_g(i-1)
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C_C2H4 = (vazio*molarP_g*mol_C2H4*YP_C2H4(i))+(X2_C2H4/X1_alcl)*taxap2(i)*delta x1+&

0.2D0*mol_C2H4*taxa9(i)*delta_x1

I Pela aplicacao do balanco de alcatrao primario



A _alcl = (vazio*molar_g*mol_alc1)+(m_g(i)*mol_alcl/mol_g(i))+ &
taxap2_alcl(i)*delta_x1

B_alcl = m_g(i-1)*mol_alcl/mol_g(i-1)

C_alcl = (vazio*molarP_g*mol_alc1*YP_alc1(i))+(X1_alcl/X1_vola)*taxapl(i)*delta_x1

I Pela aplicacao do balanco de alcatrao secundario

Y _alc2inverso = 0.D0

IF(Y_alc2(i)>0.D0)Y _alc2inverso=1.D0/Y_alc2(i)

A _alc2 = (vazio*molar_g*mol_alc2)+(m_g(i)*mol_alc2/mol_g(i))+ &
1.2D0*mol_alc2*taxa6(i)*delta_x1*Y_alc2inverso

B_alc2 = m_g(i-1)*mol_alc2/mol_g(i-1)

C_alc2 = (vazio*molarP_g*mol_alc2*YP_alc2(i))+(X2_alc2/X1 alcl)*taxap2(i)*delta_x1+ &
0.2D0*mol_alc2*taxa6(i)*delta_x1

I Calcula as composicoes gasosas

Y_02(i) = (B_O2*Y_02(i-1)+C_02)/A_02

IF (Y_0O2(i)<1.0D-300) Y_02(i)=0.D0

IF (NINT (tempo)>3.AND.x(i)>loc_segar.AND.sec_check==1) THEN

Y_02()= (Y_02())*m_g(i)+ (fm_0O2* segundar*4.D0)/(pi*D_rea**2.D0*3600.D0))/&
(m_g(i) + (segundar*4.D0)/(pi*D_rea**2.D0*3600.D0))

sec_check=0

END IF

Y_CO(i) = (B_CO*Y_CO(i-1)+C_CO)/A_CO

IF (Y_CO(i)<0.D0) Y_CO(i)=0.D0
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Y_H2(i) = (B_H2*Y_H2(i-1)+C_H2)/A_H2

IF (Y_H2(i)<0.D0) Y_H2(i)=0.D0

Y_CHA4(i) = (B_CH4*Y_CHA4(i-1)+C_CH4)/A_CH4

IF (Y_CHA4(i)<0.D0) Y_CHA4(i)=0.D0

Y_C2H4(i)= (B_C2H4*Y_C2HA4(i-1)+C_C2H4)/A_C2H4
IF (Y_C2HA4(i)<0.D0) Y_C2HA4(i)=0.D0

Y _alcl(i) = (B_alc1*Y_alcl(i-1)+C_alcl)/A alcl

IF (Y_alc1(i)<0.D0) Y _alc1(i)=0.DO0

Y _alc2(i) = (B_alc2*Y_alc2(i-1)+C_alc2)/A_alc2

IF (Y_alc2(i)<0.D0) Y _alc2(i)=0.DO0

Y_CO2(i) = (B_CO2*Y_CO2(i-1)+C_C02)/A_C0O2
Y_H20(i) = (B_H20*Y_H20(i-1)+C_H20)/A_H20
Y_N2(i) = 1.D0-(Y_02(i)+Y_CO(i)+Y_CO2(i)+Y_H20(i)+Y_H2(i)+ &
Y_CHA4(i)+Y_C2H4(i)+Y _alcl(i)+Y_alc2(i))

RETURN

END SUBROUTINE balanco_gas !*gas_balance

I B e e =\ | ») SUBROUTINE

b al an CO_g as******************************************

SUBROUTINE velocidade_solido() !*solid_velocity()
delta_x1 = x(i)-x(i-1)
I Esta subrotina e para calcular a velocidade_solido

A Vs = (1.D0-vazio)*(rho_carv(1))



B Vs=A_Vs

C_Vs = (taxal(i)+taxa2(i)+taxa3(i)+taxad(i))*delta_x1
V_s(i-1)=(B_Vs*V_s(i)+C_Vs)/A_Vs

RETURN

END SUBROUTINE velocidade_solido !*solid_velocity

1 *khkhkhkkhkhkhkkkhkhkikhkikhkhkkiikx E N D

ve I oci d ad E_S 0 I 1 d O***************************************

SUBROUTINE diametro_particula !*particle_diameter()
delta_x1 = x(i)-x(i-1)

! Esta subrotina e para calcular o diametro da particula

A _dp=delta_x1+V_s(i)*delta_t
B_dp=delta_x1/dP_p(i)**3.D0
C_dp=V_s(i-1)*delta_t/d_p(i-1)**3.D0
d_p(i)=(A_dp/(B_dp+C_dp))**(1.D0/3.D0)

RETURN

END SUBROUTINE diametro_particula *particle_diameter

1 *********************END

d |ametr0 particuIa************************************

SUBROUTINE balanco_solido !*solid_balance()
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SUBROUTINE

SUBROUTINE

I Esta subrotina e para calcular a massa especifica do solido pela aplicacao do balanco de massa.

delta_x1 = x(i)-x(i-1)

A rhou = delta_x1/delta_t+V_s(i)+taxau_u(i)*delta_x1/(1.D0-vazio)
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B_rhou = V_s(i-1)

C_rhou = rhoP_umi(i)*delta_x1/delta_t
rho_umi(i)=(B_rhou*rho_umi(i-1)+C_rhou)/A_rhou
IF (rho_umi(i)<0.D0) THEN

rho_umi(i)=0.DO0

taxasec(i)=0.DO0

END IF

IF (rho_umi(i)>rho_umi(1)) THEN
rho_umi(i)=rho_umi(1)

taxasec(i)=0.DO0

END IF

A _rhov = delta_x1/delta_t+V_s(i)+taxapl_vola(i)*delta_x1/(1.D0-vazio)
B_rhov =V _s(i-1)

C_rhov = rhoP_vola(i)*delta_x1/delta_t
rho_vola(i)=(B_rhov*rho_vola(i-1)+C_rhov)/A_rhov
IF (rho_vola(i)<0.D0) THEN

rho_vola(i)=0.D0

taxap1(i)=0.D0

END IF

IF (rho_vola(i)>rho_vola(1)) THEN
rho_vola(i)=rho_vola(1)

taxap1(i)=0.D0

END IF
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RETURN
END SUBROUTINE balanco_solido !*solid_balance

I e e = N D) SUBROUTINE

78 Po Rk e
balanco_sol ido Fkkhhhhhhhdkkkhkkk

SUBROUTINE paredecalor() *wallh()

I Esta subrotina e para calcular o coeficiente de trasf. de calor da superficie do solido e do gas com a

parede

I Calcula a razao de condutividade

k_razao=k_acai(T_s(i))/k_g(T_g(i))

I Calcula a condutividade radial efetiva do solido
k_rs=k_acai(T_s(i))*(1.0-vazio)/((2.D0/(3.D0*k_razao))+(1.D0/((1.D0/packp(k_razao))+&
(h_rs(T_s(i),emiss)*d_p(i)/k_acai(T_s(i))))))

I Calcula a condutividade radial efetiva do gas
k_rg=k_g(T_g(i))*((vazio*(1.DO+(d_p(i)*h_rv(T_g(i),emiss,vazio)/&
k_g(T_g(i)))))+(0.14D0*Pr*Re/(1.D0+46.D0*((d_p(i)/D_rea)**2.D0))))

I Calcula a condutividade estatica radial efetiva
k_ro=(k_g(T_g(i))*vazio*(1.DO+(d_p(i)*h_rv(T_g(i),emiss,vazio)/k_g(T_g(i)))))+&
((k_g(T_g(i))*(1.D0-vazio))/((2.D0/(3.D0*k_razao))+ &
(1.D0/((1.D0/packp(k_razao))+(h_rs(T_s(i),emiss)*d_p(i)/k_g(T_g(D))))))

I Calcula o coeficiente de transf. de calor entre o leito e a parede
h_lp=perda_parede*(2.44D0*k_ro*(D_rea**(-4.D0/3.D0)))+(0.033D0*k_g(T_g(i))*Pr*Re/d_p(i))
I Calcula o coeficiente de transf. de calor entre o gas e a parede

h_gp=h_Ip*k_rg/(k_rg+k_rs)
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I Calcula o coeficiente de transf. de calor entre o solido e a parede
h_sp=h_lp*k_rs/(k_rg+k_rs)

RETURN

END SUBROUTINE paredecalor *wallh

! falalalaialaiakaialslaloialaialaiakaiakaial =1 \| D) SUBROUTINE paredecalor

*hkkhkhhkkhkhhkhhkhkhhkhhkhhkhkhhkhhkhrhkhhhhkhihhihiiihdhirhihiiiixikx

SUBROUTINE balanco_thomas() '*thomasenergy_balance()

! Esta subrotina e para encontrar coeficientes pela aplicacao do balanco de energia pelo calculo da

temperatura do solido

! e do gas.

IF (NINT (temp0)<=300)THEN

coef _parede=0.D0

ELSE IF (NINT(tempo)>300.AND.NINT (tempo)<=600) THEN
coef parede=0.2D0

ELSE IF (NINT (tempo)>600.AND.NINT (tempo)<=900) THEN
coef parede=0.4D0

ELSE IF (NINT(tempo)>900.AND.NINT (tempo)<=1200) THEN
coef parede=0.6D0

ELSE IF (NINT(tempo)>1200.AND.NINT (temp0)<=1500)THEN
coef parede=0.75D0

ELSE

coef parede=0.750D0

END IF
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T_parede(i) = T_a+(T_s(i)-T_a)*coef_parede

IF (T_s(i)>T_g(i)) THEN

T _parede(i) = T_a+(T_g(i)-T_a)*coef_parede

ELSE

T _parede(i) = T_a+(T_s(i)-T_a)*coef_parede

END IF

IF (T_s(N)<620.0) THEN

T 701 =T_s(N) -(-2.08999D-12*T_s(N)**6.0 + 6.22059D-09*T_s(N)**5.0 - &
7.55365D-06*T_S(N)**4.0 +4.78617D-03*T_s(N)**3.0 - &
1.66904D+00*T_s(N)**2.0+ 3.04147D+02*T_s(N) - 2.26665D+04)
IF(T_701>T_s(N))T_701=T_s(N)

ELSE

T 701 =T_s(N) -( 5.67296D-13*T_s(N)**6.0 - 2.69520D-09*T_s(N)**5.0 + &
5.29841D-06*T_s(N)**4.0 - 5.51380D-03*T_s(N)**3.0 + &
3.20165D+00*T_s(N)**2.0 - 9.82866D+02*T_s(N) + 1.24565D+05)

END IF

IF (i==N) THEN
delta_x1 = x(i)-x(i-1)
solidol = (1.D0-vazio)*(rho_umi(i)*Cp_m-+(rho_vola(i)*Cp_acai(T_s(i))+ &

rho_carv(i)*Cp_carv(T_s(i))))



solido2 = (1.D0-vazio)*(rho_umi(i-1)*Cp_m+(rho_vola(i-1)*Cp_acai(T_s(i-1))+ &
rho_carv(i-1)*Cp_carv(T_s(i-1))))

solido3 = (1.D0-vazio)*(rhoP_umi(i)*Cp_m+(rhoP_vola(i)*Cp_acai(T_s(i))+ &
rho_carv(i)*Cp_carv(T_s(i))))

solido4 = h_rs(T_s(i),emiss)*(1.D0-vazio)

solido5 = K_eff(m_g(i),T_s(i), T_g(i),d_p(i),emiss,vazio)+ &
K_eff(m_g(i-1),T_s(i-1),T_g(i-1),d_p(i-1),emiss,vazio)

A _Ts = (1.D0/delta_t+v_s(i)/delta_x1)*solido1+2.D0*solido4/(delta_x1)+ &
solido5/(delta_x1**2.0)+h_sg*A_v+4.D0*h_sp/D_rea

B_Ts=0.D0

C_Ts =solido5/(delta_x1**2.0)+solido2*v_s(i-1)/delta_x1

D_Ts = (1.D0/delta_t)*(solido1*T_a+solido3*TP_s(i)-solido3*T_a)+ &
solido1*V_s(i)*T_a/delta_x1-solido2*V_s(i-1)*T_a/delta_x1+ h_sg*A v*T_g(i)+ &
4.D0*h_sp*T_parede(i)/D_rea+taxapl(i)*calorpl+ &
taxal(i)*calorl(T_s(i))+taxa2(i)*calor2(T_s(i))+taxa3(i)*calor3(T_s(i))+ &
taxa4(i)*calor4(T_s(i))+calorseca*taxasec(i)+2.D0*solido4*T_701/(delta_x1)
P_Ts(i) = B_Ts/(A Ts-C_Ts*P_Ts(i-1))

Q _Ts(i) = (D_Ts+C_Ts*Q_Ts(i-1))/(A_Ts-C_Ts*P_Ts(i-1))

ELSE

delta_x1 = x(i)-x(i-1)

delta_x2 = x(i+1)-x(i)

delta_x = (x(i+1)-x(i-1))/2.D0

solidol = (1.D0-vazio)*(rho_umi(i)*Cp_m+(rho_vola(i)*Cp_acai(T_s(i))+ &
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rho_carv(i)*Cp_carv(T_s(i))))

solido2 = (1.D0-vazio)*(rho_umi(i-1)*Cp_m+(rho_vola(i-1)*Cp_acai(T_s(i-1))+ &
rho_carv(i-1)*Cp_carv(T_s(i-1))))

solido3 = (1.D0-vazio)*(rhoP_umi(i)*Cp_m+(rhoP_vola(i)*Cp_acai(T_s(i))+ &
rho_carv(i)*Cp_carv(T_s(i))))

solido4 = (K_eff(m_g(i), T_s(i),T_g(i),d_p(i),emiss,vazio)+ &
K_eff(m_g(i+1),T_s(i+1),T_g(i+1),d_p(i+1),emiss,vazio))/2.D0

solido5 = (K_eff(m_g(i), T_s(i),T_g(i),d_p(i),emiss,vazio)+ &

K _eff(m_g(i-1),T_s(i-1),T_g(i-1),d_p(i-1),emiss,vazio))/2.D0

A Ts = (1.D0/delta_t+v_s(i)/delta_x1)*solidol+solido4/(delta_x*delta_x2)+ &
solido5/(delta_x*delta_x1)+ h_sg*A_v+4.D0*h_sp/D_rea

B_Ts = solido4/(delta_x*delta_x2)

C_Ts =solido5/(delta_x*delta_x1)+solido2*v_s(i-1)/delta_x1

D_Ts = (1.D0/delta_t)*(solidol*T_a+solido3*TP_s(i)-solido3*T_a)+ &
solido1*V_s(i)*T_a/delta_x1-solido2*V_s(i-1)*T_a/delta_x1+ h_sg*A v*T_g(i)+ &
4.D0*h_sp*T_parede(i)/D_rea+taxapl(i)*calorpl+ &
taxal(i)*calorl(T_s(i))+taxa2(i)*calor2(T_s(i))+taxa3(i)*calor3(T_s(i))+ &
taxa4(i)*calor4(T_s(i)) + calorseca*taxasec(i)

P_Ts(i) = B_Ts/(A _Ts-C_Ts*P_Ts(i-1))

Q_Ts(i) = (D_Ts+C_Ts*Q_Ts(i-1))/(A_Ts-C_Ts*P_Ts(i-1))

END IF

! Fase gasosa
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IF (i==N) THEN

delta_x1 = x(i)-x(i-1)

gasl = rho_g(i)*Cp_g(T_g(i))

gas2 = m_g(i-1)*Cp_g(T_g(i-1))

gas3 = rhoP_g(i)*Cp_g(TP_g(i))

gas4 = 2.D0*vazio*h_rv(T_g(N),emiss,vazio)/(1.0-vazio)

gas5 = K_g(T_g(i))+K_g(T_g(i-1))

calorgas(i) = alpha*(taxa6(i)*calor6(T_g(i))+taxa7(i)*calor7(T_g(i))+&
taxa8(i)*calor8(T_g(i))+taxa9(i)*calor9(T_g(i))+&
taxal0(i)*calorl0(T_g(i)))+(1.-alpha)*calorgas(i)

A Tg = vazio*gasl/delta_t+gas4/(delta_x1)+gas5/(delta_x1**2)+&
m_g(i)*Cp_g(T_g(i))/delta_x1+h_sg*A v+ 4.D0*h_gp/D_rea-&
taxap2(i)*calorp2*Ep2*ep2_mf/(Ru*T_g(i)**2.D0)

B Tg=0.D0

C_Tg = gasb/(delta_x1**2)+gas2/delta_x1

D_Tg = (vazio/delta_t)*(gasl*T_a+gas3*TP_g(i)-gas3*T_a)+ &

m_g(i)*Cp_g(T_g(i))*T_a/delta_x1-gas2*T_a/delta_x1+h_sg*A v*T_s(i)+ &
4.D0*h_gp*T_parede(i)/D_rea+taxa5(i)*calor5(T_g(i))+taxa5R(i)*calor5R(T_g(i))+&

calorgas(i) +calorp2*taxap2(i)*(1.D0-Ep2*ep2_mf/(Ru*T_g(i)))+gasd*T_701/(delta_x1)

P_Tg(i) =B_Tg/(A _Tg-C_Tg*P_Tqg(i-1))
Q_Tg(i) = (D_Tg+C_Tg*Q_Tg(i-1))/(A_Tg-C_Tg*P_Tg(i-1))

ELSE
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delta_x1 = x(i)-x(i-1)

delta_x2 = x(i+1)-x(i)

delta_x = (x(i+1)-x(i-1))/2.D0

gasl = rho_g(i)*Cp_g(T_g(i))

gas2 = m_g(i-1)*Cp_g(T_g(i-1))

gas3 = rhoP_g(i)*Cp_g(TP_g(i))

gas4 = (K_g(T_g(i))+K_g(T_g(i+1)))/2.D0

gas5 = (K_g(T_g(i))+K_g(T_g(i-1)))/2.D0

calorgas(i) = alpha*(taxa6(i)*calor6(T_g(i))+taxa7(i)*calor7(T_g(i))+&
taxa8(i)*calor8(T_g(i))+taxa9(i)*calor9(T_g(i))+&
taxal0(i)*calor10(T_g(i)))+(1.-alpha)*calorgas(i)

A Tg = vazio*gasl/delta_t+gas4/(delta_x*delta_x2)+gasb/(delta_x*delta_x1)+&
m_g(i)*Cp_g(T_g(i))/delta_x1+h_sg*A v+ 4.D0*h_gp/D_rea

B_Tg = gas4/(delta_x*delta_x2)

C_Tg = gasb/(delta_x*delta_x1)+gas2/delta_x1

D_Tg = (vazio/delta_t)*(gasl*T_a+gas3*TP_g(i)-gas3*T_a)+ &
m_g(i)*Cp_g(T_g(i))*T_a/delta_x1-gas2*T_a/delta_x1+h_sg*A v*T_s(i)+ &
4.D0*h_gp*T_parede(i)/D_rea+taxa5(i)*calor5(T_g(i))+&
taxa5SR(i)*calor5R(T_g(i))+ calorgas(i) +calorp2*taxa2(i)

P_Tg(i) = B_Tg/(A_Tg-C_Tg*P_Tg(i-1))

Q_Tg(i) = (D_Tg+C_Tg*Q_Tg(i-1))/(A_Tg-C_Tg*P_Tg(i-1))

END IF

RETURN
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END SUBROUTINE balanco_thomas !*thomasenergy_balance

I e = N D) SUBROUTINE

bal anco th 0 maS*********************************

SUBROUTINE thomas(N,P,Q,U)

IMPLICIT NONE

I Esta subrotina e para calcular a solucao de um numero de queacao algebricas lineares
I na forma de matriz tridiagonal pelo algoritmo de Thomas.

INTEGER , INTENT(IN) :: N I Numero de equacoes

REAL(DP), INTENT(IN) :: P(N) ! Coeficiente

REAL(DP), INTENT(IN) :: Q(N) ! Solucao dos pontos da malha velha
REAL(DP), INTENT(OUT) :: U(N) ! Solucao de um numero de equacoes lineares
INTEGER :: i

DO i=N,1,-1

IF (i==N) THEN

U(i)=Q(i)

ELSE

U(i)=P(i)*U(i+1)+Q(i)

END IF

END DO

RETURN

END SUBROUTINE thomas

I B e e = N[ ») SUBROUTINE

thomas
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SUBROUTINE temperaturas() *temperatures()

! Esta subrotina e para calcular as temperaturas do solido e dos gases pelo algoritmo de Thomas.

IF (i==N) THEN

T_s(i)=Q_Ts(i)

ELSE
T_s(i)=P_Ts(i)*T_s(i+1)+Q_Ts(i)

END IF

IF (i==N) THEN

T_9()=Q_Tg(i)

ELSE

T_g()=P_Tg(i)*T_g(i+1)+Q_Tg(i)

END IF

RETURN

END SUBROUTINE temperaturas !*temperatures

I B e e =\ | ») SUBROUTINE

te m p erat u ras*****************************************
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SUBROUTINE balanco_massa() *mass_balance()
I Esta subrotina e para checar o balanco de massa do sistema.

mol_g(N) = Y_O02(N)*mol_02+Y_CO(N)*mol_CO +Y_CO2(N)*mol_CO2+Y_H20(N)*mol_H20+
&

Y_H2(N)*mol_H2+Y_CH4(N)*mol_CH4+Y_C2H4(N)*mol_C2H4+Y _alc1(N)*mol_alcl+ &
Y_alc2(N)*mol_alc2+Y_N2(N)*mol_N2

massatotal_en = V_s(1)*(1.D0-vazio)*(rho_umi(1)+rho_vola(1)+rho_carv(1))+m_g(1)
massatotal_sai = m_g(N)

C_en =(12.D0/23.D0)*V_s(1)*(1.D0-vazio)*(rho_vola(1)+rho_carv(1))

H_en = (1.4D0/23.D0)*V_s(1)*(1.D0-vazio)*(rho_vola(1)+rho_carv(1))+ &
V_s(1)*(1.D0-vazio)*rho_umi(1)*mol_H2/mol_H20

O_en =(9.6D0/23.D0)*V_s(1)*(1.D0-vazio)*(rho_vola(1)+rho_carv(1))+&
V_s(1)*(1.D0-vazio)*rho_umi(1)*0.5D0*mol_02/mol_H20+m_g(1)*mol_02*Y_02(1)/mol_g(1)
N_en=m_g(1)*mol_N2*Y_N2(1)/mol_g(1)

C_sai =mol_C*m_g(N)*Y_CO(N)/mol_g(N)+ mol_C*m_g(N)*Y_CO2(N)/mol_g(N)+ &
mol_C*m_g(N)*Y_CH4(N)/mol_g(N)+(2.D0*mol_C)*m_g(N)*Y_C2H4(N)/mol_g(N) + &
(6.D0*mol_C)*m_g(N)*Y _alc1(N)/mol_g(N) +(6.D0*mol_C)*m_g(N)*Y _alc2(N)/mol_g(N)
H_sai = m_g(N)*mol_H2*Y_H2(N)/mol_g(N)+mol_H2*m_g(N)*Y_H20(N)/mol_g(N) + &
(2.D0*mol_H2)*m_g(N)*Y_CH4(N)/mol_g(N) + &
(2.D0*mol_H2)*m_g(N)*Y_C2H4(N)/mol_g(N) + (10.71D0*0.5D0*mol_H2)* &

m_g(N)*Y _alc1(N)/mol_g(N)+(3.D0*mol_H2)*m_g(N)*Y _alc2(N)/mol_g(N)

0O _sai = m_g(N)*mol_02*Y_02(N)/mol_g(N)+(mol_02*0.5D0)*m_g(N)*Y_CO(N)/mol_g(N)+ &
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mol_O2*m_g(N)*Y_CO2(N)/mol_g(N)+(mol_02*0.5D0)*m_g(N)*Y_H20(N)/mol_g(N) + &

(mol_02*0.5D0*3.264D0)*m_g(N)*Y_alc1(N)/mol_g(N)

N_sai = m_g(N)*mol_N2*Y_N2(N)/mol_g(N)

RETURN

END SUBROUTINE balanco_massa *mass_balance

1 *khkhkhkkhkhkhkkkhkhkikhkikhkhkkiikx E N D

b al an C0_massa*****************************************

SUBROUTINE Tg_peak()

SUBROUTINE

! Esta subrotina e para calcular a localizacao do pico de temperatura do gas em determinado tempo

IF (NINT (tempo)==300) THEN
CALL peakTg_x ()

maxTg_x05 = maxTg_x

END IF

IF (NINT (tempo)==600) THEN
CALL peakTg_x ()

maxTg_x10 = maxTg_x

END IF

IF (NINT (tempo)==900) THEN
CALL peakTg x ()

maxTg_x15 = maxTg_x

END IF

IF (NINT(tempo)==1200) THEN



CALL peakTg_x ()

maxTg_x20 = maxTg_x

END IF

IF (NINT(tempo)==1500) THEN
CALL peakTg_x ()

maxTg_x25 = maxTg_x

END IF

IF (NINT(tempo)==1800) THEN
CALL peakTg_x ()

maxTg_x30 = maxTg_x

END IF

RETURN

END SUBROUTINE Tg_peak

1 *hkkhkkkkhkhkkkhkhhkhhkkhkikx E N D

T g p ea k**********************************************

FUNCTION sign_test(argl,arg2)

IMPLICIT NONE

I Este e o teste de sinal da rotina

! Retorna:

1-1. se 0 ARG1 e ARG2 sao de sinais opostos.
1 0. se qualquer argumento for 0.

I +1. se ARG1 e ARG2 sao do mesmo sinal.

REAL(DP), INTENT(IN) :: argl
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REAL(DP), INTENT(IN) :: arg2

REAL(DP) :: sign_test

sign_test = SIGN(1.D0,argl) * SIGN(1.D0,arg2)

IF ((argl == 0.D0) .OR. (arg2 == 0.D0)) sign_test = 0.DO
RETURN

END FUNCTION sign_test

! ****************************E N D F U N CT I O N

S I g n tESt***************************************

SUBROUTINE rezone(N,xold,f,xnovo)!*xnew)

IMPLICIT NONE

! Esta subrotina distribui 0s novos nos pelo metodo da estatico rezone

I baseado no principio da equidistribuicao e monitoramento do arclength.
INTEGER , INTENT(IN) :: N ! Numero de pontos na malha

REAL(DP), INTENT(IN) :: xold(N) ! Localizacao dos pontos de malha antigos
REAL(DP), INTENT(IN) :: f(N) ! Solucao dos pontos de malha antigos
REAL(DP), INTENT(OUT) :: xnovo(N) ! xnew(N) ! Localizacao dos novos pontos da malha
REAL(DP):: moni (N-1) ! Funcao de monitoramento da malha por arclength
REAL(DP):: arc (N) ! Solucao arclength total de xold(1) para xold(i)
REAL(DP):: newarc (N) ! arclength total de xnovo(1) para xnovo(i)
REAL(DP):: egrid ! Iguala arclength baseado no principio da equidistribuicao
INTEGER :: i,j,upper, lower

I Encontra a funcao monitora da malha

DO i=1,N-1



moni(i)= SQRT (1.dO+((f(i+1)-f(i))/(xold(i+1)-xold(i)))**2.)
END DO

I Calcula a curva total arclength
arc(1)=0.D0

DO i=2,N
arc(i)=moni(i-1)*(xold(i)-xold(i-1))+arc(i-1)
END DO

! Encontra o equivalente a arclength pela principio da equidistribuicao
egrid=arc(N)/real(N-1)

! Estima o total arclength da nova malha
newarc(1)=arc(1)

DO i=2,N

newarc(i)=real(i-1)*egrid

END DO

I Avalia a localizacao da nova malha
lower=2

xnovo(1)=xold(1)

DO j=2,N-1

DO i=lower,N
IF(arc(i)-newarc(j)>=0.DO)THEN

lower=i-1

upper=i

EXIT
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END IF

END DO

xnovo(j)= xold(lower)+(newarc(j)-arc(lower))* &
((xold(upper)-xold(lower))/(arc(upper)-arc(lower)))
END DO

xnovo(N)=xold(N)

RETURN

END SUBROUTINE rezone

! *********************************EN[) SL”BRCMJTINE

rez0ne***********************************

SUBROUTINE deriv (N, x, f, D)

! Esta sub-rotina é definir derivados necessarios para determinar um cibicos monotone piecewise
I Hermite interpolacdo para os dados apresentados na X e F.

INTEGER, INTENT(IN) :: N ! Numero de pontos fornecidos.

REAL (DP), INTENT(IN) :: x(N) ! Valores das variaveis independentes

REAL (DP), INTENT(IN) :: f(N) ! Valores das variaveis dependentes a serem interpoladas.
REAL (DP), INTENT(OUT) :: D(N) ! Derivada dos valores dos pontos.

REAL (DP) :: slopel, slope2,W1,W2,Dmax,Dmin

INTEGER::i

slopel = (f(2)-f(1))/(x(2)-x(1))

slope2 = (f(3)-f(2))/(x(3)-x(2))

W1= (x(3)+x(2)-2*x(1))/(x(3)-x(1))

W2= (X(1)-X(2))/(x(3)-x(1))



D(1)=W1*slopel+W2*slope2

IF (sign_test(D(1),slopel)<0.D0) THEN
D(1)=0.D0

ELSE IF (sign_test(slopel,slope2)<=0.D0) THEN
Dmax=slope1*3.D0

IF (ABS(D(1))>ABS(Dmax)) D(1)=DMax

END IF

DO i=2,N-1

IF (i>2) THEN

slopel=slope2

slope2=(f(i+1)-f(i))/(x(i+1)-x(i))

END IF

IF (sign_test(slopel,slope2)<=0.D0) THEN
D(i)=0.D0

ELSE

W1= (x(i+1)+x(i)-2*x(i-1))/(3.D0*(x(i+1)-x(i-1)))
W2= (2*x(i+1)-x(i)-x(i-1))/(3.DO*(x(i+1)-x(i-1)))
Dmax=max(ABS(slopel),ABS(slope2))

Dmin=min(ABS(slopel), ABS(slope2))

D(i)=Dmin/((W1*slopel/Dmax)+(W2*slope2/Dmax))

END IF
END DO

W1=(X(N-1)-x(N))/(X(N)-X(N-2))
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W2=(2*x(N)-Xx(N-1)-x(N-2))/(X(N)-X(N-2))
D(N)=W1*slopel+W2*slope2

IF (sign_test(D(N),slope2)<=0.D0) THEN
D(N)=0.D0

ELSE IF (sign_test(slopel,slope2)<0.D0) THEN
Dmax=slope2*3.D0

IF (ABS(D(N))>ABS(Dmax))D(N)=DMax
END IF

RETURN

END SUBROUTINE deriv

! ***************************E N D S U B R o UT I N E

d er iV******************************************

SUBROUTINE interp (x_left,x_right,f_left,f right,d left,d right,Ne,xe,fe)

IMPLICIT NONE

! Esta subrotina e para avaliar o polinomio cubico dado na forma Hermite na matriz de pontos
REAL(DP), INTENT(IN) :: x_left 'Ponto esquerdo do intervalo na definicao do cubico.
REAL(DP), INTENT(IN) :: x_right ! Ponto direito do intervalo na definicao do cubico.
REAL(DP), INTENT(IN) :: f_left ! Valores da funcao de X_left

REAL(DP), INTENT(IN) :: f_right ! Valores da funcao de X_right

REAL(DP), INTENT(IN) :: d_left ! Valores da derivada de X_left

REAL(DP), INTENT(IN) :: d_right ! Valores da derivada de X_right

INTEGER, INTENT(IN) :: NE'! Numero de pontos de avaliacao

REAL(DP), INTENT(IN) :: xe(NE) ! Matriz de pontos na respectiva funcao que sera avaliada.
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REAL(DP), INTENT(OUT) :: fe(NE) ! Matriz de pontos dos valores definidos pela funcao cubica
I X _left, X _right, F_left, F_right,

I D_left,D_right nos pontos XE.

INTEGER :: i

REAL(DP) :: x_diff, K1, K2, slope
slope=(f_right-f_left)/(x_right-x_left)

K1= (d_left+d_right-2.*slope)/((x_right-x_left)**2)
K2=-(2.*d_left+d_right-3.*slope)/(x_right-x_left)
DO i=1, NE

x_diff= XE(i)-x_left
fe(i)=f_left+x_diff*(D_left+x_diff*(K2+x_diff*K1))
END DO

RETURN

END SUBROUTINE interp

! *****************************E N D S U B Ro UT I N E

i nter p *hkkhkkhkkkkhkhhkkkkhkhkhkhhkkkhkhkhhkhkhkkhkhkhkhhkhkkkhiikhkkikx

SUBROUTINE pch_intp (N,x,f,Ne,xe,fe)

IMPLICIT NONE

I Esta sub-rotina é para avaliar uma funcéo de Hermite piecewise cubica em uma
! matriz de pontos.

INTEGER, INTENT(IN) :: N ! Numero de pontos *dados.

REAL (DP), INTENT(IN) :: x(N) ! Valores de variaveis independentes

REAL (DP), INTENT(IN) :: f(N) ! Variavel dependente de valores para ser interpolada.
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INTEGER, INTENT(IN) :: NE ! Numero de pontos de avaliacao
REAL(DP), INTENT(IN) :: xe(NE) ! Matriz de pontos em que
I'a funcdo esta a ser avaliada.

REAL(DP), INTENT(OUT) :: fe(NE) ! Matriz de valores da fungéo cubica definida por
I X left, X _right, F_left, F_right, D_left, D_right

I no XE pontos.

REAL(DP) :: D(N)

INTEGER :: i,j,k, left,right,log=0

CALL deriv (N, x,f,D)

k=2

DO i=1,ne

DO j=k,Ne

IF (xe(i)-x(j-1)==0.DO)THEN

fe(i)=Ff(j-1)

log=1

EXIT

ELSE IF (x(j)-xe(i)==0.D0)THEN

fe(i)=f()

log=2

EXIT

ELSE IF(xe(i)<x(j)) THEN

left=j-1

right=j
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EXIT

END IF

END DO

=]

IF (log==0) call interp(x(left),x(right),f(left),f(right),d(left),d(right),1,xe(i),fe(i))
IF (log==2)k=j+1

log=0

END DO

RETURN

END SUBROUTINE pch_intp

I e =N D) SUBROUTINE

p C h | ntp *hkkhkkkkhkhhkhkhkhkkkhkhhkhkhkkhkhhkhhkhkhkkhkhhhkhkhhhhhikhhiiikkkx

SUBROUTINE NON_DIMENT _Tg ()

I Esta subrotina e para nao dimensionalizar a temperatura dos gases € a distancia da grelha.
max_Tg=T_g(1)

DO i=2,N

IF (T_g(i)>T_g(i-1)) max_Tg=T_g(i)

END DO

DO i=1,N

Tg_nd()=T_g(i)/max_Tg

x_nd(i) = x(i)/L_rea

END DO

RETURN
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END SUBROUTINE NON_DIMENT_Tg

! *************************E N D S U B R O UT I N E N O N D I M E N T

*hkkhkkhkhkkhkkhkhkhkhkkhkkhkhkkhkkhkhkkhkkikhhkhkkhkkhkhhhihkhkikkiikikkkikx

SUBROUTINE static_rezone ()

I Esta subrotina e para achar os novos pontos da malha e as novas variaveis da malha.
CALL rezone (N,x_nd,Tg_nd,xnovo_nd)

I Mudar o sistema dimensional

DO i=1,N

xnovo(i)=xnovo_nd(i)*L_rea

END DO

1Achar 18 variaveis nos novos pontos da malha

CALL pch_intp (N,x,T_s,N,xnovo, Tnovo_s)

CALL pch_intp (N,x,T_g,N,xnovo,Tnovo_g)

CALL pch_intp (N,x,Y_0O2,N,xnovo,Ynovo_02)
CALL pch_intp (N,x,Y_N2,N,xnovo,Ynovo_N2)
CALL pch_intp (N,x,Y_CO2,N,xnovo,Ynovo_CQO2)
CALL pch_intp (N,x,Y_CO,N,xnovo,Ynovo_CO)
CALL pch_intp (N,x,Y_H20,N,xnovo,Ynovo_H20)
CALL pch_intp (N,x,Y_H2,N,xnovo,Ynovo H2)
CALL pch_intp (N,x,Y_CH4,N,xnovo,Ynovo_CH4)
CALL pch_intp (N,x,Y_C2H4,N,xnovo,Ynovo_C2H4)
CALL pch_intp (N,x,Y_alcl,N,xnovo,Ynovo_alcl)

CALL pch_intp (N,x,Y_alc2,N,xnovo,Ynovo_alc2)
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CALL pch_intp (N,x,rho_umi,N,xnovo,rhonovo_umi)
CALL pch_intp (N,x,rho_carv,N,xnovo,rhonovo_carv)
CALL pch_intp (N,x,rho_vola,N,xnovo,rhonovo_vola)
CALL pch_intp (N,x,m_g,N,xnovo,mnovo_g)

CALL pch_intp (N,x,v_s,N,xnovo,vnovo_s)

CALL pch_intp (N,x,d_p,N,xnovo,dnovo_p)

DO i=1,N

x(i) = xnovo(i)

T_s(i) = Tnovo_s(i)

T_g(i) = Tnovo_g(i)

Y_02(i) = Ynovo_0O2(i)

Y _N2(i) = Ynovo_N2(i)

Y_CO2(i) = Ynovo_CO2(i)

Y_CO(i) = Ynovo_CO(i)

Y_H20(i) = Ynovo_H20(i)

Y _H2(i) = Ynovo_H2(i)

Y_CHA4(i) = Ynovo_CHA4(i)

Y_C2HA4(i) = Ynovo_C2HA4(i)

Y _alcl(i) = Ynovo_alcl(i)

Y _alc2(i) = Ynovo_alc2(i)

rho_umi(i) = rhonovo_umi(i)

rho_vola(i) = rhonovo_vola(i)

rho_carv(i) = rhonovo_carv(i)
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m_g(i) = mnovo_g(i)

v_s(i) = vnovo_s(i)

d_p(i) = dnovo_p(i)

END DO

RETURN

END SUBROUTINE static_rezone

! faloialaialaialsialolaloialaialoiakaialolalolalolal END SUBROUTINE static_rezone

*hkkkkhhkkhkhkkhkhhkkhkhkhkhhkhhkhkihhhkhkhhikhiikhikx

SUBROUTINE peakTg_x ()

! Esta subrotina e para encontrar a locacao do pico da temperatura dos gases
max_Tg=T_g(1)

DO i=2,N

IF (T_g(i)>T_g(i-1)) THEN
max_Tg=T_g(i)

maxTg_X=x(i)

END IF

END DO

RETURN

END SUBROUTINE peakTg_x

! *************************EN D SUBROUTI N E peakTg X

SUBROUTINE coldgas_efficiency()
! Esta subrotina e para encontrar a locacao do pico da temperatura dos gases

DO i=2,N
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eficiencia(i)=m_g(i)*pi*D_rea**2.*900.D0*273.15D0/(T_g(i)*rho_g(i))* &
hv_gas(Y_CO(i),Y_H2(i),Y_CHA4(i),Y_H20(i))*100.D0/ &
((m_g(i)*pi*D_rea**2.*900.D0-taxa_ar)*100.D0/(umidade+cinza+100.D0)*&
HV_biomass(Carbono,Hidrogenio,Oxigenio,Nitrogenio,Enxofre,Cinza,Umidade))
END DO

RETURN

END SUBROUTINE coldgas_efficiency

! FAFRAFAFAFARARATATAXAXAXAF*END SUBROUTINE coldgas_efficiency

*hkkkhkkhkkhkkkhkhkhhkkkhkhkhkhkhhkkhkhhikkikk

SUBROUTINE gasifier_performance()

! Esta subrotina calcula a performance do gaseificador

I Calcula o consumo de combustivel em base umida (kg/hr)

cons_comb = V_s(1)*(1.D0-vazio)*(rho_umi(1)+rho_vola(1)+rho_carv(1))*pi*D_rea**2.*900.D0
I Calcula a taxa de gaseificacao especifica em base seca (kg/m2hr)

spe_taxa_gasi = cons_comb*4.0D0*100.D0/((pi*D_rea**2.)*(umidade+100.D0))
I Calcula a taxa de producao de massa dos gases (kg/hr)

perf_massa_gas = m_g(N)*pi*D_rea**2.*900.D0

I Calcula a taxa de producao do volume de gases (Nm3/hr)

perf_volume_gas = perf_massa_gas*273.15D0/(T_g(N)*rho_g(N))

I Calcula o teor de alcatrao condensavel na saida (mg/Nmg)

alc_saida = Y_alc1(N)*Mol_alc1*Pre*1.D+06/(Ru*273.15D0)

I Calcula a razao ar combustivel(- kg/kg d.b)

ar_comb= m_g(1)*(umidade+100.D0)*pi*D_rea**2.*900.D0/(cons_comb*100.D0)
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I Calcula a razao de equivalencia
RAZE = ar_comb*0.233D0/1.463D0

I (Nota:massa de Oxigenio requerida para a combustao completa de biomassa/ massa de biomassa=
1.463)

I (Nota:massa do Oxigenio em 1 kg of ar = 0.233)

I Calcula o PCI produzido no gas em base seca (MJ/Nm3)
PCI_gas = hv_gas(Y_CO(N),Y_H2(N),Y_CH4(N),Y_H20(N))
I Calcula a energia na saida do gaseificador

! baseada no valor do PCI produzido no gas na base seca [MJ/hr]
Energia_saida = perf_volume_gas*PCI_gas

RETURN

END SUBROUTINE gasifier_performance

I Bt e e =N | ») SUBROUTINE

gas If | er perfor man Ce*********************************

SUBROUTINE input()

! Esta sub-rotina imprime os parametros operacionais inputados pelo usuario.

WIrite(7,'(/T2, A34)) Mmoo "

Write(7,'(T2, A34)") " PARAMETROS OPERACIONAIS INPUTADOS PELO USUARIO "
T A N T ——— "

Write(7,'(/T2, A34,F8.2)") "Diametro do reator [mm] =", D_rea*1000.0

Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Massa especifica aparente da biomassa [kg/hr] =", rho_biomassa
Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Teor de umidade [%Db] =", umidade

Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Diametro da particula [mm] =", d_pacai*1000.0

Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Fracao de vazios no leito [-] =", vazio



Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Altura da cama inicial de carvao [mm] =", profu_carvao*1000.0
Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Temperatura do ar de alimentacao [K] =", T_gas
Write(7,'(T2, A34,F9.3)") "Pressao do ar admitido [kPa] =", Pre

Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Temperatura de ignicao [K] =", T_ign

Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Locacao da ignicao (mm below top) =", loc_ign*1000.0
Write(7,'(T2, A34,F8.2//)) "Altura inicial de ignicao [mm] =", profu_ign*1000.0
IF (check_stage==1) THEN

Write(7,'(T2, A55)") "Gasificador operado por ar oriundo do topo do reator"
WIite(7,' (T2, AB5)") "=nnmm e "
Write(7,'(T2, A34,F8.2)") "Taxa de ar [kg/hr] =", taxa_ar

ELSE IF (check_stage==2) THEN

Write(7,'(T2, A47)") "Gasifier is operated with two-stage air supply"
Y A Y ) T — "

Write(7,'(T2, A36,F8.2)") "Primary air supply rate [kg/hr] =", taxa_ar
Write(7,'(T2, A36,F8.2)") "Secondary air supply rate [kg/hr] =", segundar
Write(7,'(T2, A33)") "Location of secondary air supply"

Write(7,'(T2, A36,F8.2//)")"(mm below reactor top) =", loc_segar*1000.0

END IF

Y A (- V) ) e — "

Write(7,'(T2, A24)") " INPUT MODEL PARAMETERS "

Y A QA V2N ) s — "

Write(7,'(/T2, A62,F5.2)") &

"zeta (reacting to non-reacting ratio of heat transfer) [-] =", zeta

304
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Write(7,'(T2, A62,F6.3)) &

"Defined maximum mass transfer coefficient [m/s] =", km_max
Write(7,'(T2, A62,F5.2)) &

"Ratio to effective and actural transport surface area [-] =", Av_mf
Write(7,'(T2, A62,F5.2)") &

"Multiplication factor of primary pyrolysis rate [-] =", Apl_mf
Write(7,'(T2, A62,F5.2)") &

"Multiplication factor of secondary pyrolysis rate [-] =", Ap2_mf
Write(7,'(T2, A62,F5.2)") &

"Multiplication factor of secondary tar oxidation rate [-] =", A6_mf
Write(7,'(T2, A62,F5.2)) &

"Multiplication factor to Effictive thermal condutivity [-] =", Keff_mf
Write(7,(T2, A62,F5.2/)") &

"Multiplication factor of wall heat transfer coefficient [-] =", perda_parede
RETURN

END SUBROUTINE input

I B e e =\ | ») SUBROUTINE

i n p u t************************************************

SUBROUTINE output_profile()
! Esta sub-rotina imprime os resultados a um determinado tempo.

I grava a saida
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Write(7,'(T50, A20, T70, 15, T76, A19)) &

"Model performance at", tempo_saida, "sec after ignition"

Write(7,'(T50, A)) "=========================ooooooooooooooooooos

100 FORMAT (' ', T3,F10.6,T14,F8.2,T24,F8.2,T34,F6.1,T40,F6.1,T48,F9.4,T58,F9.4,T68,&
F9.4,T78,F9.4,T88,F9.4,T98,F9.4,T108,F9.4,T118,F9.5,T128,F9.4,T138,&
F9.4,T148,F9.5,T160,F12.10,T172,F15.5,T189,F9.5)

200 FORMAT (/,T6,A5,T14,A8,T24,A7,T34,A6,T40,A6,T48,A7,T58,A7,T68,A8,T78,A8,T88,&
A7,T98,A8,T108,A9,T118,A9,T128,A9,T138,A7,T148 A7, T160,A6,T172,A15,T189,A10)

300 FORMAT (' ',T6,A5,T14,A8,T24,A7,T34,A6,T40,A6,T48,A7,T58 A7, T68,A8,T78,A8,T88,&
A7,T98,A8,T108,A9,T118,A9,T128,A9,T138,A7,T148 A7, T160,A6,T172,A15,T189,A10)

Write(7,200)
"no","T_solido","T_gas","rho_umi","rho_V","Y_02","Y_CO","Y_CO2","Y_H20","Y_H2" &

"Y_CH4""Y_C2H4""Y alcl","Y _alc2","Y_N2","v_g","v_s","tar_content","efficiency"

Write(7,300)

==t " " "Moo= "o e e e "———:",&

DO i=1,N
WRITE(7,100)750.-x(i)*1000.,T_s(i),T_g(i),rho_umi(i),rho_vola(i),Y_02(i)*100.,&
Y_CO(i)*100.,Y_CO2(i)*100.,Y_H20(i)*100.,Y_H2(i)*100.,Y_CH4(i)*100.,&
Y_C2H4(i)*100.,Y_alc1(i)*100.,Y_alc2(i)*100.,Y_N2(i)*100.,&
m_g(i)/rho_g(i),v_s(i),Y_alcl(i)*Mol_alc1*Pre*1.D+06/(Ru*273.15D0),eficiencia(i)
END DO

RETURN

END SUBROUTINE output_profile
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I e e = N D) SUBROUTINE

ou tp ut p rofl I e***************************************

SUBROUTINE rates_output()

I Esta sub;rotina imprime os perfis das taxas de reacao (kg/m3/sec).

Write(7,'(/T50, A)') "=========================================="
Write(7,'(T50, A17, T67, 15, T73, A19)") &

"Reaction rates at", tempo_saida, "sec after ignition"

Write(7,'(T50, A)) "==================================z==z===="
1000 FORMAT (' ', T3,F10.6,14ES15.5)

2000 FORMAT ('',T6,A5,14A15)

Write(7,2000) "no","drying","pri_pyro","sec_pyro","ratel","rate2","rate3","rate4",&

"rateb","ratebR", "rate6", "rate7","rate8","rate9", "rate10"

DO i=1,N

write(7,1000)750.-x(i)*1000.0,taxasec(i), taxapl(i),taxap2(i),taxal(i),taxa2(i),taxa3(i),&
taxa4(i),taxa5(i)*28.D0,taxa5R (i)*28.D0,taxa6(i)*78.D0,taxa7(i)*28.D0,&
taxa8(i)*16.D0,taxa9(i)*28.D0,taxal0(i)*2.D0

END DO

RETURN

END SUBROUTINE rates_output

I B e e =\ | ») SUBROUTINE

rates_output*****************************************

SUBROUTINE output_summary()



I Esta sub-rotina imprimi os resultados de desempenho do reator em arquivo de saida.

I Escreve o resumo de saida

Write(*,'(//T3,A)’) "--mmmmmmmmmmmm oo "

Write(*,'(T3,A)) "REACTOR PERFORMANCE RESULT SUMMARY"
Write(*,'(T3,A)") "-mmnmmmmmmm oo "

Write(*,'(/T2, A46,F10.2)")"Fuel consumption rate (kgw.b/hr) =", cons_comb
write(*,'(T2, A46,F10.2)") "Specific gasification rate (kg d.b/mzhr) =", spe_taxa_gasi
Write(*,'(T2, A46,F10.2)") "Net heating value of gas (MJ/Nm3 d.b) =", PCI_gas
Write(*,'(T2, A46,F10.2)") "Gas production rate (Nm3/hr) =", perf_volume_gas
Write(*,'(T2, A46,F10.2)") "Primary tar Out let (mg/Nm3) =", alc_saida
Write(*,'(T2, A46,F10.3)") "Air_fuel ratio [(-) kg/kgd.b] =", ar_comb
Write(*,'(T2, A46,F10.3)") "Equivalence ratio (-) =", RAZE

Write(*,'(T2, A46,F10.2)") "Total Energy out(MJ/hr) =", Energia_saida
Write(*,'(T2, A46,F10.2/)")"Cold gas efficiency (%) =", Eficiencia(N)
RETURN

END SUBROUTINE output_summary

1 *********************END

ou tp u t_s umma ry***************************************

SUBROUTINE output_summary7()

! Esta sub-rotina imprimi os resultados de desempenho do reator em arquivo de saida.

I Escreve o resumo de saida
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SUBROUTINE
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Write(7, (I T4,A)') "--mmmmmmmmm e "

Write(7,'(T4,A)") "REACTOR PERFORMANCE RESULT SUMMARY"

Write(7,'(T4,A)") "-mmmmmmmmmmmm oo "

Write(7,'(/T2, A47,F10.2)")"Fuel consumption rate (kgw.b/hr) =", cons_comb

write(7,'(T2, A47,F10.2)") "Specific gasification rate (kg d.b/mzhr) =", spe_taxa_gasi
Write(7,'(T2, A47,F10.2)") "Net heating value of gas (MJ/Nm3 d.b) =", PCI_gas
Write(7,'(T2, A47,F10.2)") "Gas production rate (Nm3/hr) =", perf_volume_gas

Write(7,'(T2, A47,F10.2)") "Primary tar Out let (mg/Nm3) =", alc_saida

Write(7,'(T2, A47,F10.3)") "Air_fuel ratio [(-) kg/kgd.b] =", ar_comb

Write(7,'(T2, A47,F10.3)") "Equivalence ratio (-) =", RAZE

Write(7,'(T2, A47,F10.2)") "Total Energy out(MJ/hr) =", Energia_saida

Write(7,'(T2, A47,F10.2/))"Cold gas efficiency (%) =", Eficiencia(N)

IF (check stage==1) THEN

IF(tempo_saida>600) Write(7,'(T3, A50,F10.6)") &

"Zone movement between 05 min and 10 min (mm/sec) =", (maxTg_x05-maxTg_x10)/0.3D0
IF (tempo_saida>900) Write(7,'(T3, A50,F10.6)") &

"Zone movement between 10 min and 15 min (mm/sec) =", (maxTg_x10-maxTg_x15)/0.3D0
IF (tempo_saida>1200) Write(7,'(T3, A50,F10.6)") &

"Zone movement between 15 min and 20 min (mm/sec) =", (maxTg_x15-maxTg_x20)/0.3D0
IF (tempo_saida>1500) Write(7,'(T3, A50,F10.6)") &

"Zone movement between 20 min and 25 min (mm/sec) =", (maxTg_x20-maxTg_x25)/0.3D0

IF (tempo_saida>=1800) Write(7,'(T3, A50,F10.6)") &
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"Zone movement between 25 min and 30 min (mm/sec) =", (maxTg_x25-maxTg_x30)/0.3D0
IF (tempo_saida==1800) Write(7,'(T3, A50,F10.6/)") &

"Average Zone movement between(mm/sec) =", (maxTg_x05-maxTg_x30)/1.5D0

END IF

RETURN

END SUBROUTINE output_summary7

I e = N[ ) SUBROUTINE

ou tp u t_S um mary***************************************

SUBROUTINE READ_TIME (tempo_corrida,dt_inicial,dt_final)

REAL, INTENT(OUT):: tempo_corrida !*tempo_corrida

INTEGER, DIMENSION(8), INTENT(IN):: dt_inicial, dt_final

! Esta subrotina e para estimar o tempo gque o programa leva rodando

IF (dt_final(5)<dt_inicial(5)) THEN

tempo_corrida = real(((dt_final(7)+dt_final(6)*60+(dt_final(5)+24)*3600)*1000+dt_final(8))-&
((dt_inicial(7)+dt_inicial(6)*60+dt_inicial(5)*3600)*1000+dt_inicial(8)))/1000.

ELSE

tempo_corrida = real(((dt_final(7)+dt_final(6)*60+dt_final(5)*3600)*1000+dt_final(8))-&
((dt_inicial(7)+dt_inicial(6)*60+dt_inicial(5)*3600)*1000+dt_inicial(8)))/1000.

END IF

RETURN

END SUBROUTINE READ_TIME

! *hkkhkkkkkhkhkkkhkhkhkhkkhhkkkhkhkhhkkkhkik E N D S U B R O UT I N E R EAD_T I M E

*hkkkhkkhkkhkkhkkkkhkhhhkhkkhhkkhkhhkkhkkhkhhkhkhkhkkkhkiikkkhkikx

END MODULE dados_gasificacao



' END MODULE




