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Resumo

MODELO NUMERICO PARA ANALISE DE GASEIFICACAO INTEGRADA A
CICLO COMBINADO PARA RECUPERACAO DA ENERGIA DE RESIDUOS
SOLIDOS URBANOS.

Autor: Jackson Costa Da Silva

Orientador: Carlos Alberto Gurgel Veras, Dr.
Programade P6s-Graduacao em Energia e Meio Ambiente
Brasilia, Janeiro de 2022.

Os problemas ambientais causados pelos lixdes a céu aberto e aterros sanitarios
demandam por solucGes tecnolégicas modernas para reducdo de impactos ambientais. Entre
essas acOes sugerem-se mudancgas de padrdo para uma economia circular em que rejeitos néo
reciclaveis possam ser transformados energeticamente por técnicas modernas que ndo seja a
incineracdo. Paratal, vislumbra-se a gaseificacdo como rota tecnoldgica para conversdo desses
residuos, e 0 gas de sintese produzido na gaseificacdo de CDR (Combustivel derivado de resido)
deve ser consumido em plantas de ciclo combinado para se extrair o maximo da energia dos
insumos. Assim, este trabalho tem por objetivo, desenvolver codigos numéricos dedicados para
avaliar o desempenho termodinamico de uma planta integrada de gaseificacdo de CDR a um
ciclo combinado para geracdo de poténcia elétrica. Neste sentido investigou-se a qualidade do
gas de sintese produzido ao variar acomposicao do CDR e dos agentes gaseificantes Ar e vapor.
Para alcancar o objetivo os codigos foram elaborados na plataforma EES. Para operacionalizar
0 ciclo combinado, desenvolveu-se, também, um codigo para dimensionar a caldeira
recuperadora de calor baseado na técnica da ponta da pinc¢a (pinch analysis). Projetou-se uma
planta de gaseificacdo de CDR, de 7,2 toneladas por dia, que foi integrada a um ciclo
combinado. As simulacdes do processo de gaseificacdo mostraram que o aumento de vapor
dentro do reator, sem o0 aumento da vazao de oxigénio puro, provoca a reducdo do percentual
de CO. A planta de geracédo de poténcia elaborada recupera 511 kW de energia elétrica com
eficiéncia da gaseificacdo, baseada no poder calorifico do CDR (22 kJ/kg) de 27%. A eficiéncia
do ciclo combinado foi de 32%, baseado no poder calorifico do gas de sintese obtido (6173
kJ/kg).

Palavras-Chaves: Residuos solidos; gaseificacdo, Ciclo combinado; Equilibrio
Quimico; Multiplicadores de Lagrange.



Abstract

NUMERICAL MODEL TO INVESTIGATE GASIFICATION PERFORMANCE
OF RDF INTEGRATED TO A COMBINED CYCLE

Author: Jackson Costa Da Silva
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Graduate Program in Energy and Environment

Brasilia, January, 2022.

Environmental problems caused by reducing environmental impacts and landfills required
by modern technological solutions to reduce environmental impacts. Among these actions based
on pattern changes towards a circular economy in which non-recyclable waste can be energetically
transformed by modern techniques other than incineration. To this end, gasification is envisaged
as a technological route for converting waste and the synthesis gas produced in the gasification of
CDR (Fuel derived from waste) must be acquired in combined cycle plants to extract the maximum
energy from the inputs. Thus, this work is aimed at numerical developers dedicated to electrical
evaluation or performance of an integrated CDR gas plant to a combined cycle for power
generation. Investigate the quality of the syngas produced by varying the composition of the CDR
and the Air and Steam gasifying agents. To achieve the objective, the codes were prepared on the
EES platform. To operationalize the combination, a code was also developed to size the heat
recovery boiler based on the pinch analysis technique, which was integrated into a combined cycle.
As power generation simulations designed with gas recovery, a power generation plant designed
with gas recovery, based on the calorific value of the CDR (22 kJ/kg) of 27%. The combined cycle
was 32%, based on the calorific value of the efficiency gas obtained (6173 kJ/kg).

Key-words: Solid waste; gasification, Combined cycle; Chemical balance; Lagrange
Multipliers.
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1 Introducao

Estimulos consumistas provocam uma producdo desenfreada de residuos solidos
urbanos, necessitando de grandes &reas para deposi¢cdo, muitas vezes de forma imprépria

(DZIEKANIAK, 2014).

Com incentivos a uma gestdo moderna do descarte de RSU através de novas politicas e
uso de tecnologias especificas, é possivel converter os depésitos em algo mais util para a
sociedade. Lixdes sdo espacos gigantescos onde os residuos sdo descartados a céu aberto,
muitas vezes sem uma pré-selecdo do que pode ser reciclavel. A éarea principal e suas
proximidades ficam poluidas, com destaque para dguas subterraneas devido ao chorume de lixo.
A decomposicdo do material organico gera gases nocivos contaminando o ar e afetando a salde

de pessoas carentes que vivem nos arredores, sendo um risco a satde publica (BISPO, 2013).

Esse descarte indevido dos RSU (lixdes) é derivado do comportamento de producéo,
consumo e descarte observado desde a Revolucdo Industrial. O material ndo reciclado ou
tratado encerra seu ciclo de vida em lixGes ou aterros. Esta é a economia linear, ilustrada na
Figura 1.1, baseada na ideia da abundéancia dos recursos, facil acesso e baixo custo para eliminar
(European Commission, 2014). A Figura 1.1 também apresenta um caminho transitério para se

chegar a um modelo mais desejado baseado na economia circular.
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Economia linear » Economia Circular

Recursos Recursos W Prog,
@
Recursc® ®

Producao Producao

Residuos Residuos

Figura 1.1: Modelo de transi¢cdo de uma economia linear para economia circular
A partir de (ASSUNCAO, 2019)

No Brasil, 0 modelo de economia linear ainda é dominante na maioria dos municipios
que fazem uso de aterros sanitarios e uma coleta seletiva pouco eficiente. Em Brasilia, por
exemplo, os RSU eram descartados no lix&o da Estrutural, considerado o maior da América
Latina. O mesmo, teve suas atividades encerradas em janeiro de 2018 dando lugar ao aterro
sanitario de Samambaia que recebe cerca de 2,4 toneladas de lixo por dia e apresentando

descarte mais apropriado dos residuos que ndo puderam ser reciclados (DYTZ, 2017).

Como meio de reduzir drasticamente a deposicdo de residuos, tem-se 0 modelo de
Economia Circular que vem ganhando forca e atraindo mais atencdo da sociedade e suas
liderancas. Neste modelo, detalhado na Figura 1.2, os ciclos de vida dos produtos séo
otimizados, desde os processos de producdo até a gestdo de reentrada dos residuos na cadeia
produtiva. Nesse sentido, sdo necesséarias acfes de conscientizagdo, “alguns exemplos de
informagdes necessarias ao usuario seriam: orientagdes sobre como e onde retornar os

produtos” (RIBEIRO; KRUGLIANSKAS, 2014).

A existéncia de um ciclo de vida na economia circular que reintroduz os materiais na
cadeia produtiva antes do descarte, prolongando o seu fim de vida e reduzindo os esforgos de
producédo na fonte do mesmo, € clara. Para alcangar tal modelo, é necessaria uma mobilizacdo

de novas politicas publicas no Pais.
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Economia Circular

residual

Figura 1.2: Diagrama da economia circular
A partir de (BRASIL et al., 2021)

A adocdo de uma economia circular no pais, ndo elimina suas responsabilidades perante
0s passivos ambientais do passado, com origem no descarte inapropriado de residuos sélidos
urbanos. Desta forma, é igualmente importante estabelecer politicas para recuperacao de areas

degradadas (lixGes) em todo territdrio nacional.

A recuperacdo da area degradada do antigo lixdo da estrutural foi recentemente abordada
por Brasil et al. (2021). A obra apresenta diversas rotas tecnoldgicas com analise de
investimentos, da referida area, que podem também ser empregadas em outros depositos de lixo
abandonados no pais. A recuperacdo energética e de materiais depositados € realizada pela

mineracao destes ativos.

A Figura 1.3 ilustra diversas rotas para aproveitamento energético de RSU. Apds
beneficiamento, o RSU pode ser convertido em CDR. Em se tratando de mineracéo de lixo, a

rota mais indicada é a da conversao térmica.
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Destacam-se nesta rota a incineracdo, mais tradicional, e como alternativas mais modernas, a

gaseificacdo e pirolise.

As rotas sdo determinadas pela razéo de equivaléncia entre o ar e o combustivel solido,
estas rotas determinam o processo de conversdo. Assim, a incineracdo se da com excesso de ar
@ < 1, a gaseificagdo com pouco ar, rica em combustivel e a pirdlise onde ha auséncia total de
oxidante @ — oo. Os produtos principais das diferentes tecnologias sdo apresentados na forma
de entalpia quimica ou de formacdo, entalpia sensivel ou ambas, como caracterizacdo do

potencial energético de cada.
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Figura 1.3: Principais processos pra recuperacao de energia de RSU
Adaptado a partir de (BRASIL et al., 2021)

O diagrama de Van Krevelen representado pela Figura 1.4 apresenta a relagdéo molar
entre oxigénio e carbono (O/C) e hidrogénio e carbono (H/C) de varios combustiveis solidos,
sendo possivel através deste visualizar os niveis destas substancias para diferentes

combustiveis.
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Figura 1.4: Diagrama de Van Krevelen para diferentes combustiveis sélidos.
Adaptado a partir de (SINGH; KUMAR, 2020)

Ja o diagrama de Van Krevelen representado pela Figura 1.5, traz as razées O/C e H/C
dos principais componentes de residuos solidos, incluindo-se a mistura mais comum de MSW

(Municipal Solid Waste) e CDR (combustivel derivado de residuo).

Segundo o IPEA (2017) a composicdo dos residuos descartados no Brasil tem um
percentual de 57,41% de matéria organica (sobras de alimentos, alimentos deteriorados, lixo de
banheiro), 16,49% de pléastico, 13,16% de papel e papeldo, 2,34% de vidro, 1,56% de material
ferroso, 0,51% de aluminio, 0,46% de inertes e 8,1% de outros materiais. A partir destes dados
é possivel localizar com mais precisdao, no diagrama de van Krevelen da Figura 1.5, a

contribuicdo de cada material para a composi¢do do RSU tipico do Brasil.
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Figura 1.5: Diagrama de Van Krevelen para materiais comuns de RSU
Adaptado a partir de (SILVA et al., 2020)

A composicdo do RSU, como localizada no diagrama de Van Krevelen (Figura 1.5)
indica, pelo teor de carbono, a possibilidade de se realizar recuperacdo energética do mesmo
por rotas termoquimicas. Como alternativa tem-se a gaseificacdo que produz um composto
gasoso (gas de sintese) mais facil de ser empregado na geracdo de calor ou poténcia mecanica
gue o combustivel sélido original (DOMENICO, 2013). O gas produzido pode ser empregado
diretamente em um motor térmico, pode alimentar caldeiras de usinas termoelétricas ou ser

usado no processo de Fischer Tropsch para a producado de hidrocarbonetos (BISPO, 2013).

Logo, é intuitivo pensar que devido ao montante de residuos sélidos acumulados ao
longo dos anos em grandes e médias cidades brasileira 0 uso de tecnologias de gaseificacdo
pode ser bastante atrativa para o setor energético do pais. Essa e outras tecnologias modernas,
incluindo-se a retirada de material possibilitam a recuperacdo da energia depositada minerando-
se insumos energéticos descartados. Como consequéncia, tem-se a reducdo de lixdes
abandonados contribuindo com a diminuigdo das emissdes de gases estufa, contaminagdo do

solo e facilitando a recuperacdo das &reas para uso mais nobre.
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1.1 Estado da Arte

A caracterizacdo dos residuos sélidos urbanos (RSU) é uma etapa critica no
planejamento, projeto, operacdo ou atualizacdo dos sistemas de gestdo de residuos sélidos.
RUDRA e TESFAGABER (2019) caracterizaram o RSU noruegués para investigar a producao
de hidrogénio por gaseificacdo. Trés configuracdes de gaseificacdo foram modeladas usando
software de simulacdo Aspen plus para processos de gaseificacdo direta e indireta de acordo
com os diferentes agentes de gaseificacdo. O resultado da caracterizacdo do RSU mostrou uma
concordancia razoavel com estudos existentes em diferentes paises. O rendimento maximo de
hidrogénio alcancado foi em torno de 94% do rendimento maximo teorico de hidrogénio do
RSU especificado. O estudo indica que a integracdo de um gaseificador indireto em usinas pré-
existentes que consomem RSU pode desempenhar um papel significativo na recuperacéo de

energia dos residuos, na forma de hidrogénio.

A co-gaseificacdo de ar e ar-vapor de switchgrass (SG) e residuos sélidos urbanos (RSU)
foi simulada usando o software Aspen Plus por (MAZZONI et al., 2020). Eles relatam que o
modelo proposto é composto por quatro partes principais, ou seja, secador, pirolisador,
combustor de alcatrdo e gaseificador de carvéo. Para validar o modelo, os resultados simulados
foram comparados com os dados experimentais em termos de composicdo do gas. O efeito da
razdo de co-gaseificacdo (RCG) e da razédo vapor / combustivel (V / C) na composicédo do gas,
o rendimento do produto e o desempenho da gaseificacdo foram estudados. Os resultados
mostraram que os valores maximos de poder calorifico inferior (LHV) de 5,11 MJ/Nm?,
contendo 13,66 vol% de H», rendimento de gas seco de 1,39 Nm3/ kg, eficiéncia de conversdo
de carbono (CCE) de 48,9% e eficiéncia de gas frio (CGE) de 39,92% foram obtidos para
gaseificacdo ar-vapor de MSW e SG na temperatura de 800 ° C, CGR de 40% e V / C de 1,20.
Quando V / C aumentou de 0,80 para 1,20, o rendimento de alcatrdo diminuiu ligeiramente de

16,08 para 15,41 g / Nm3. Com o aumento do CGR de 0% para 40%, o CGE inicialmente
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aumentou de 28,81% para 29,25% e depois diminuiu para 27,11%. Ao contrario do CGE, o
CCE e o rendimento do gas seco diminuiram continuamente de 42,97% para 39,28% e 1,22

Nm3/ kg para 1,16 Nm3 / kg com o aumento do CGR de 0% para 40%, respectivamente.

BHOI et al. (2018) gaseificou os residuos sélidos urbanos juntamente com switchgrass
usando um gaseificador downdraft de 100 kg/h com taxas de co-gaseificacdo de 0, 20% e 40%.
As eficiéncias dos gases quentes e frios, as composi¢cdes do gas de sintese, o poder calorifico e
o rendimento, as temperaturas do gaseificador e o teor de alcatrdo foram medidos e analisados.
Os resultados indicam que a co-gaseificacdo de até 40% de RSU teve um desempenho
satisfatorio. O poder calorifico do gas de sintese foi 6,2, 6,5 e 6,7 MJ / Nm3 para taxas de co-
gaseificacdo de 0, 20 e 40%, respectivamente. As eficiéncias de gas frio e quente foram 60,1,
51,1 e 60,0% e 65,0, 55,2 e 64,4% para taxas de co-gaseificagdo de 0, 20 e 40%,

respectivamente.

SUN et al. (2021) estudaram o desempenho técnico-ambiental-econémico das
tecnologias Waste-to-Power (WtP) e Waste-to-Fuel (WtF), incluindo o ciclo combinado de
gaseificacdo integrada de RSU (MIGCC), RSU para hidrogénio (MTH), RSU para gas natural
sintético (MTNG) e incineracdo de RSU para energia (MTE), emprego o cédigo Aspen Plus.
Os resultados mostram que o processo MTH possui a maior eficiéncia exergética com 46,7%,
seguido por MTNG (43,7%), MIGCC (28,6%) e MTE (18,9%). Os processos MTH e MTNG
parecem ser mais ecoldgicos do que o MTE em termos de potencial de aquecimento global
(GWP). Além disso, o processo MTH pode ser considerado um caminho alternativo promissor
para produzir hidrogénio por causa de sua vantagem econdmica em relagdo aos processos de

carvéo para hidrogénio e biomassa para hidrogénio.
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Em trabalho de dissertacdo, MOLLICA (2021) estudou a insercdo de sistemas de
gaseificacdo na estrutura de otimizacéo integrada de residuos solidos urbanos. A partir da
modelagem verificou-se que a receita financeira global das plantas de processamento melhora
guando as plantas menores se restringem a um uso minimo da superestrutura térmica, sendo a
gaseificacdo escolhida para as plantas maiores. Verifica-se também que ha uma atratividade
consideravelmente maior para o caso com gaseificacdo e transporte de residuos sélidos,
obtendo-se paybacks de até nove anos para o cenario mais provavel sem o auxilio de subsidios,
VPL (Valor presente liquido) de 2 bilhGes e TIR (Taxa interna de retorno) de 20,32%. Ao se
considerar a inclusdo da taxa de tratamento de residuos, os resultados se tornam

significativamente melhores, aumentando a atratividade das plantas de processamento.

HU et al. (2019) avaliaram a gaseificacdo de residuos sélidos urbanos (RSU), lodo de
esgoto (LE) e palha de arroz (PA) em atmosfera de CO,, apds serem pirolisados sob atmosfera
de N2 e a 550 e 600 °C. Os efeitos da temperatura de pirélise, temperatura de gaseificacao e
razdo C0O, / C na composicdo e rendimento do produto foram estudados. Os resultados foram
comparados com os da gaseificacdo do carvao. A concentracdo de CO no gas de sintese dos
experimentos de gaseificacdo pode ser organizada na seguinte ordem: MSW > RS > SS > carvéo.
Considerando o consumo de energia € o rendimento de CO, a temperatura de gaseificacdo
recomendada para os carvdes de biomassa € 900 °C. A energia de ativacdo da gaseificacdo de
€0, calculada a partir dos dados de TGA com base nos modelos de reagcdo mais ajustados pode
ser organizada na seguinte ordem: carvdo > RS > SS > MSW, o0 que é consistente com 0s
resultados experimentais. Para gas de sintese de campo mais alto e razdo €0, / C mais baixa, 0
carvao mineral € recomendado como a melhor matéria-prima para o processo combinado de

pirolise-gaseificacao.
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Um modelo de equilibrio foi desenvolvido por OLIVEIRA e CORAZZA (2019) para
prever a composicdo de uma mistura gasosa obtida no processo de gaseificacdo dos Residuos
Soélidos Urbanos de Curitiba. A anélise elementar do RSU também foi obtida neste estudo
contabilizando C = 53,60%, H = 6,74%, N = 1,85%, S = 0,21%, O = 31,03%, Cinza = 6,57%.
SimulacGes para diferentes cenarios de gaseificacdo foram realizadas em relacéo as operacdes
auto térmicas e supercriticas. O modelo desenvolvido foi validado com dados experimentais da
literatura e foi utilizado para otimizar a gaseificacdo do RSU de acordo com a quantidade de ar
injetado no sistema, umidade da matéria-prima, temperatura e pressdo no
gaseificador. Observou-se que 0 aumento na pressao em um processo adiabatico promove o
aumento do poder calorifico do gas se a umidade também for setada em condigdo
6tima. Processos isotérmicos simulados com agua supercritica em altas temperaturas (superiores
as alcangadas nos cenérios adiabéticos) resultaram em maiores LHVs do produto gasoso.

Assim é possivel perceber que a gaseificacdo de RSU é uma alternativa atrativa para a

conversao energetica de depdsitos de lixo novos e fora de operagdo (mineragao).

1.2 Objetivo Geral

Portanto, este trabalho tem como objetivo principal avaliar a recuperacao energética de
RSU ja descartados, empregando-se a gaseificacdo como rota mais modernas de conversao
térmica. Os insumos energéticos obtidos por meio desta rota podem ser empregados
diretamente em ciclos de geracdo de poténcia. Para tal, estruturou-se um modelo computacional
que permita realizar gaseificacdo de CDR, obtido apds pré-processamento do RSU e unir a
tecnologia de conversdo a um ciclo combinado de poténcia, para geracéo de eletricidade. Neste
sentido, o gas de sintese serda consumido num ciclo de turbina a gas cujo rejeito de calor €

transferido para um ciclo vapor.
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1.3 Objetivos Especificos

Para alcancar o objetivo geral do trabalho, destacam-se 0s seguintes objetivos
especificos:
e Modelar a gaseificacdo de RSU e implementar o sistema de equagdes num modelo

numeérico na plataforma EES (Engineering Equation Solver);

e Modelar os ciclos de turbina a gas (Brayton) e de vapor (Rankine), e implementar

0s respectivos modelos na plataforma EES;

e Modelar o recuperador de calor para aproveitamento da energia térmica descartada

pelo ciclo Brayton a ser empregada no ciclo Rankine.

e Combinar os ciclos num unico cddigo e realizar estudos de desempenho a partir

da gaseificacdo de RSU.
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2 Processos Termoguimicos

Conhecida desde 1839, a gaseificacdo foi impulsionada por Karl Gustav Bischof com a
construcdo do primeiro gaseificador (RECCO, 2014). A gaseificacdo é um processo de
oxidagdo parcial do combustivel a alta temperatura e variadas pressdes. A rota transforma
materiais solidos carbonosos em gas de sintese (combustivel). O processo acontece dentro de
um reator, em ambiente controlado, para converter de forma rapida e eficiente o material sélido

em gas combustivel.

A gaseificacdo é diferente do processo de pirolise devido a quantidade de oxidante usado
como também do produto gerado. A pirolise ocorre sem oxidante, ja na gaseificacdo os niveis
de oxidacdo sdo abaixo da quantidade estequiométrica dependente da proporcao de carbono
existente. Existe uma ligacdo entre a pirolise e a gaseificacdo, pois a primeira € um dos estagios
iniciais do processo, 0 inicio da gaseificacdo se da com a decomposicdo do material,

representando a pir6lise a fase inicial da gaseificagdo. (BOLOY, 2010)

Uma mistura de gases denominada gas de sintese (H, e CO) é obtida no processo de
gaseificacdo. Materiais que possuem carbono em sua composi¢do quimica como biomassa,

RSU, carvdo, etc., sdo insumos apropriados para gaseificacdo.

HIGMAN e BURGT (2008) afirmam que o processo de gaseificacdo ocorre na faixa
entre 700 °C e 1300 °C em ambiente deficiente em oxigénio. O processo produz como espécies
quimicas principais o CO, C0,, H,, alguns hidrocarbonetos gasosos tipo CH,, C,H,, C,H,,
C,Hg, alcatrdo (hidrocarbonetos de alto peso molecular). Secagem, pirélise, oxidacdo séo
processo que compdem o processo de gaseificagdo (PUIG-ARNAVAT, M et al. 2010) e sdo

descritos a seguir, como visto em VERISSIMO (2014).
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2.1 Secagem

No processo de secagem ocorre o aquecimento inicial da biomassa ou RSU, entre 100 °C
e 200 °C, provocando uma reducdo no teor de umidade. Este processo usa parte do calor
proveniente da oxidacdo parcial do carbono e de outros combustiveis gasosos para vaporizar a

agua presente na biomassa.

2.2 Pir6lise

No processo de pirdlise pura, € necessario um ambiente com temperatura a partir de
300 °C, ausente de oxigénio. No processo de pirélise ocorre a degradacdo térmica do material
onde volateis sdo liberados, algumas reagdes sdo possiveis, e compostos como Alcatréo e 6leos

sdo formados. Como produtos principais da pirdlise tem-se gases leves, bio-6leo e carvéo.

2.3 Oxidacao

O calor liberado no processo de combustdo é proveniente da oxidacdo parcial do
combustivel solido. Neste processo sdo produzidos CO, C0O, e H,0, como também todo o calor

que possibilita os outros processos que compdem a gaseificagao.

As principais reagdes que que ocorrem na oxidagéo sao:

Oxidacéo de Carbono: € + 0, » C0,, AH = —406 M].kmol™? (2.1)

Oxidacéo parcial de Carbono: C + %02 - €0, AH =—-111M].kmol™! (2.2)
Oxidagdo de Hidrogénio: H, + 20, - H,0, AH = —242 MJ.kmol™ (2.3)
Oxidacdo de volateis C,H, + a0, - bCO, + ¢ H,0 (2.4)
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2.4 Reducéao

Estas reaces promovem a transferéncia do oxigénio para o carbono solido, ocorrem
em temperaturas da ordem de 800 °C a 2000 °C. Aqui as espécies quimicas sdo reduzidas para
a composicao de interesse da gaseificagdo, CO e H,. O processo de reducdo tem as seguintes

reacOes principais:

Géas-Vapor: 1C + 1H,0 - 1CO + 1H,; AH = 131 MJ.kmol™! (2.5)
Bourdouard: 1C + 1€0, - 2CO; AH = 172 MJ.kmol™?! (2.6)
Water-gas Shift: 1CO + 1H,0 — 1C0, + 1H,; AH = —42 MJ].kmol™?! (2.7)

Formacédo do Metano: 1CO + 3H2 —» 1CH4 + 1H20; AH = —88 MJ.kmol™! (2.8)

SILVA et al. (2020) sugere possivel estagiamento nos processos supramencionados. Isto
é, realizar a pir6lise, suave ou severa, num primeiro estagio e posterior gaseificacdo (segundo
estagio) em reatores dedicados. Assim é possivel usar o carvdo de CDR, como insumo principal
no processo de gaseificacdo, desta forma, produz gas de sintese de alta qualidade e elevado
poder calorifico quando vapor d’agua ¢ empregado como agente gaseificante principal. Para
tal, a secagem e a pirolise devem ocorrer num reator separado, abastecendo o gaseificador

apenas com carvao de CDR resultante do processo de pirdlise.

Para a ocorréncia dos processos termoquimicos descritos acima, € necessario um
ambiente que promova as condigdes exigidas para a execugdo dos mesmos. A seguir as

principais tecnologias empregadas na construcéo de reatores sdo descritas.
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2.5 Gaseificadores de leito fixo

Na gaseificacdo em leito fixo a matéria a ser gaseificada move-se por acdo da gravidade.

Esta técnica é adequada para a conversao de quantidades relativamente pequenas de biomass,

com tamanho de particula superior a 1,0 centimetro (KINTO, 2003).

Gaseificadores de leito fixo podem ser contracorrente (Updrafit) e co-corrente ou fluxo
direto (Downdraft), sendo a diferenca principal entre eles o sentido do fluxo de gas. Uma

ilustracdo destes pode ser vista na Figura 2.1 e detalhes de cada um sdo apresentados a seguir.

A) Contra-Corrente

Up-Draft

Combustivel

Solido
Gas de Sintese

Secagem

Pirolise

Redugao

LAgente

Gaseificante

Cinzas

Leito Fixo
B) Co-Corrente C) Imbert
Down-Draft Down-Draft
Combustivel Combustivel
Solido l Solido l
Secagem Secagem
Pirdlise Pirdlise

Redugao

(SRR —

Agente
Gaseificante

Cinzas

LR

Gas de Sintese

Redugao

POt

Agente
Gaseificante

Cinzas

LN

Gas de Sintese

Figura 2.1: Gaseificadores de leito fixo Up-draft e Down-draft
Adaptado a partir de (DAHMEN et al., 2019)
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2.5.1 Gaseificador De Leito Fixo Contracorrente

GOLDEN et al. (1988) diz que o gaseificador de contracorrente € o principal
gaseificador usado para carvado por mais de 150 anos, e ainda existem dezenas em operacdo em
todo o mundo. De fato, os gaseificadores do tipo Lurgi produzem uma grande parcela da
gasolina usada na Africa do Sul por gaseificacio com oxigénio, seguida pela conversio

catalitica Fischer-Tropsch do gas em gasolina.

O termo contracorrente é dado devido a uma trivialidade mecanica do sentido dos fluxos,
jaque a alimentacdo de combustivel ocorre no topo descendo em sentido contrario ao fluxo dos

gases, que sobem reagindo e trocando calor, como pode ser visto na Figura 2.1 a, no item 2.5.

Durante a operacdo, a biomassa é alimentada no topo, enquanto o ar e 0 vapor séo
alimentados através de uma grade, que geralmente é coberta com cinzas quando esta em
operacdo. A grelha esta na base do gaseificador, e 0 ar e 0 vapor d’agua reagem com carvéo da
biomassa (oxida¢do) produzindo CO, e H,0 em altas temperaturas. Por sua vez, 0 CO, e 0 H,0
reagem endotermicamente com o carvao (reducdo) formando CO e H,. As temperaturas na
grelha devem ser limitadas adicionando-se vapor ou gas de escape reciclado para evitar danos

a grade e escoria devido as altas temperaturas geradas quando o carbono reage com o ar.

Os gases redutores ascendentes, quentes, promovem a decomposic¢ao térmica do insumo
(pirolise). Normalmente, 5% a 20% dos alcatrdes e Oleos sdo produzidos nas temperaturas
baixas demais para craqueamento significativo e séo realizadas no fluxo de gas (Desrosiers,
1982). O calor restante seca a biomassa Umida na entrada do reator, de modo que quase

nenhuma energia é perdida como calor sensivel no gas (GOLDEN et al., 1988).
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Ainda em alta temperatura 0 CO e H2 passam pela camada descendente de coque ou
carvao, resfriando a temperaturas da ordem de 750°C. Abaixo desta temperatura as taxas de
reacOes de gaseificacdo caem significativamente, praticamente cessando. Os gases, porém, ao
subirem, continuam trocando calor com a corrente de solidos, promovendo a sua pir6lise, com
liberacdo e incorporacédo a corrente gasosa da matéria volatil do combustivel, e, em sequéncia,
aquecimento e secagem. Os gases, ja frios e com a incorporacdo da matéria volatil e umidade
do combustivel alimentado, saem pelo topo do gaseificador. As cinzas do combustivel, ainda
com uma certa fracdo de carbono do combustivel ndo convertido a gas, saem pela base do
gaseificador (SANTOS, 2006), como ilustra a Figura 2.1 a. Nela, também sdo mostradas as
zonas tipicas de um gaseificador contracorrente. Esta tecnologia produz gas de sintese com

elevado niveis de alcatrdo, da ordem de 0,5 a 100g/Nm3 ( PATTAR; GOWREESH, 2017).

2.5.2 Gaseificador de leito fixo Cocorrente

No gaseificador co-corrente ilustrado na Figura 2.1 b a alimentacdo de biomassa é feita
na parte superior e a entrada de ar € feita na lateral acima da grelha. O gés de sintese produzido
sai na parte inferior da grelha, sendo retirado pela lateral do gaseificador (LEMQOS, 2019). Este

sistema de gaseificacdo é conhecido como imbert.

Os gaseificadores co-correntes do tipo Imbert, apresentam uma regido de
estrangulamento onde também ocorre a injecdo de ar, através de bocais localizados nas paredes
(Figura 2.1 c). Esta regido de estrangulamento tem a funcgdo de forgar a passagem dos volateis
liberados na regido de destilagéo pela regido de combustdo para a sua destrui¢do. No entanto,
entre 0s bocais de injecdo de ar e no centro da regido de combustdo, formam-se regides sem
acesso de ar, consequentemente com temperaturas mais baixas, por onde os alcatroes podem

passar praticamente sem sofrer decomposi¢éo (SANTOS, 2006).
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Segundo GOLDEN et al. (1988) um importante fator usado na escolha das dimensdes
de um gaseificador , € o tamanho da lareira, pois este € um dos fatores determinantes na

velocidade de producdo do gas e na reducéo de alcatrao.

O gaseificador Imbert requer um combustivel com baixa umidade (20% de umidade) e
uniforme para permitir uma alimentacao facil por gravidade através da contracdo (GOLDEN et
al., 1988). Esta tecnologia produz gas de sintese com niveis de alcatrdo considerados

significativos, da ordem de 0,1 a 1,2 g/Nm3 (QUITETE; SOUZA, 2014).

2.6 Gaseificadores De Leito Fluidizado

Os gaseificadores de leito fluidizado caracterizam-se pelo meio oxidante ser injetado a
uma elevada velocidade em seu interior, suficiente para deixar as particulas sélidas suspensas

ou circulando no sistema que pode ser pressurizados ou atmosféricos (LEMOS, 2019).

Leito Fluidizado

C) Leito Fluidizado Borbulhante D) Leito Fluidizado Circulante
Syngas
K _II yng \ __ -T Syngas
l Cinzas ". '-'; :'.
_::_- ..® Cinzas
Combustivel e Combustivel
Solido Solido
Agente Agente
Gaseificante Gaseificante

Figura 2.2: Representacédo de Leito Fluidizado borbulhante e leito fluidizado circulante
Adaptado a partir de (DAHMEN et al., 2019)
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O gas quando passa através do leito, formando bolhas de varias dimensdes. Neste ponto
as particulas comecam a se descolar uma das outras e ficam em regime de suspenséo,
comportando-se mais como um liquido. No regime borbulhante ha uma intensificacdo na troca
de calor entre 0 gas e o material sélido. Os niveis de alcatrdo no gas gerado a partir dessas

tecnologias € proximo de 10 g/Nm?3 ( PATTAR; GOWREESH, 2017).

Elevando-se a velocidade do gas as particulas sdo arrastadas para regides mais elevadas
da coluna do reator. Aquelas que atingem o topo, sdo resgatadas pelo ciclone e posteriormente
reinjetadas no leito, na parte inferior do mesmo. Essa dindmica operacional define a tecnologia
como leito fluidizado circulante (SANTOS, 2006), representado na Figura 2.2D. Os niveis de
alcatrdo no gas gerado a partir dessas tecnologias é préximo de 10 g/Nm3® (PATTAR;

GOWREESH, 2017).

2.7 Gaseificador de Duplo fluido

Como pode ser visto na Figura 2.3 o gaseificador de duplo fluido é composto por dois
leitos fluidizados. Sendo um leito fluidizado borbulhante, onde ocorrem as principais reacdes
de gaseificacdo (Reducdo) e o outro um leito fluidizado circulante, que opera como um
combustor, fornecendo calor as particulas de carvdo que voltam a alta temperatura para o leito

borbulhante (gaseificador), por meio da gravidade e efeitos viscosos de um filtro ciclone.

Enquanto os gases quentes da combustéo séo direcionados para o sistema de recuperacéo
apos a saida do combustor e passagem pelo filtro ciclone. O gas de sintese sai pela parte superior
do leito fluidizado borbulhante rico em CO e H2. No reator DFB ( Dual Fluid Bed ) os processos
de combustéo e gaseificagdo ocorrem separadamente, o gas de sintese produzido € de melhor

qualidade e com maior poder calorifico da ordem de 12 a 20 MJ, sem fazer uso de oxigénio
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puro, reduzindo os custos do processo ja que uma planta para obtencdo do oxigénio puro é
desnecessaria (HANCHATE et al., 2021). Esta tecnologia oferece baixos niveis de alcatréo,

abaixo de 20 a 40 mg/Nm3 (BRIDGWATER, 1995).

F) Dual fluid bed

Gases de
SFHQEET 1 combustio
"o :' -

Agente ®aw® e/ Retorno

gaseificante |%2eje o°
Combustivel

Solido

Figura 2.3: Reator de Gaseificagdo Dual Fluid Bed
Adaptado a partir de (DAHMEN et al., 2019)

2.8 Gaseificacdo de RSU

As instalagdes industriais para gaseificagdo de RSU sdo mais complexas do que aquelas
que realizam gaseificagdo de biomassa. Devido ao RSU ser composto de uma variedade de
compostos, este necessita passar por um pré-processamento para a obtencéo do CDR e posterior

gaseificacdo.
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O pré-processamento converte 0 RSU em CDR, e tem como vantagem uma composi¢ao
mais homogenia do insumo organico, melhoria no poder calorifico e facil transporte e

manuseio.

Inicialmente € necessario realizar a separagdo dos compostos, contidos nos RSUs, que
ndo tem o carbono presente na sua composicdo. O vidro, plasticos e metais ndo ferrosos devem
ser retirados, sendo essa etapa realizada manualmente. ApoOs a separacao primaria parte do
material é enviado para reciclagem. A préxima separacdo emprega eletroimas que capturam

todo o metal magnético presente no RSU, deixando apenas materiais compostos por carbono.

Em seguida inicia o tratamento mecanico que consiste em triturar todo o material e
reduzir a umidade do mesmo. Deixando-0 com o percentual de &gua aceitavel para a
gaseificacdo mais convencional. O tamanho de particula deve ser ajustado para se adequar a

tecnologia do gaseificador.

O seguinte processo € a gaseificacdo do CDR, que converte 0 insumo em gas de sintese
que sai do reator cheio de material particulado, alcatrdo e impurezas. Normalmente com niveis
de enxofre inaceitaveis, logo, deve ser tratado e purificado. Processos mecanicos a seco e
umidos sdo utilizados na purificagdo. E comum o uso de filtro ciclone para fazer a retirada dos
particulados, resfriamento do géas de sintese em trocadores de calor para condensacdo do

alcatrdo e processos Umido de limpeza para retirada do enxofre.
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3 Ciclos De Poténcia

A conversdo da energia térmica em energia mecanica ocorre em um processo de
expansdo de um fluido de trabalho (gases de combustéo e vapor d’agua na grande maioria) em
turbinas térmicas. Para obter-se a energia térmica faz-se uso da energia quimica dos
combustiveis através da combustdo, que em seguida, no processo de expansdo, a entalpia é
convertida em trabalho mecéanico que por sua vez produz energia elétrica. A presente se¢do se

limitard em abordar apenas as centrais termoelétricas.

STUCHI (2015) diz que as centrais termoelétricas possuem diferentes classificacoes,
que sdo baseadas no tipo de produto gerado (eletricidade ou calor de processo), a poténcia que
varia entre pequena (<500MW), média (50 a 100MW) e alta (>100Mw), tipo de combustivel
utilizado, tipo de caldeira usada no ciclo a vapor, tipos de carga, tempo de acionamento e

operacao, tipos de maquinas que montam o ciclo, entre outros.

Os motores de combustdo interna alternativos (combustiveis volateis) sdo muito
utilizados em plantas CHP (Combined Heat and Power) para geracdo de poténcia, estes podem
fazer uso de compressores para aumento da massa de ar que entra nos cilindros. Maiores taxas
de compressdo elevam a eficiéncia destes ciclos. Tal motor pode empregar diversos tipos de
combustiveis liquidos (volateis) e gasosos incluindo gas de aterro e gas de sintese. Esses

combustiveis também podem ser empregados em turbinas a gas (BRASIL et al., 2021).

Turbinas a gas s@o disponiveis em capacidades que variam de 500 kW a 250 MW
(BRASIL et al., 2021), sendo mais cara do que 0s motores a combustdo interna, porém com
menos custos de manutencdo devido a um longo tempo de operacdo entre as paradas de
manutengdo. Em comparagdo com 0s motores, as turbinas possuem maior resisténcia ao enxofre
e com emissOes reduzidas. Turbina a gas podem ser iniciadas rapidamente, em funcéo disto, é

utilizada nos momentos de pico da rede elétrica, para suprir a demanda de eletricidade. Neste
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trabalho, optou-se por empregar o ciclo de turbina a gas como maquina térmica principal para
conversdo do gas de sintese em poténcia mecanica. Um maior detalhamento do ciclo €

apresentado a seguir.

3.1 Ciclo A Gas Simples — Ciclo Brayton

O ciclo a gas tem como base de funcionamento o ciclo Brayton, com fluxo de gases
passando por um sistema aberto para atmosfera. Este ciclo consiste em compressor, cdmara de
combustdo e turbina. As turbinas a gas, contudo, ndo apresentam eficiéncia energética elevada,
variando entre 36% e 37% comparada com ciclo Diesel, por exemplo, que pode apresentar, em

grandes motores, eficiéncia térmica superior a 50%

Combusivel -
> Camara de ‘
N—— Combustao /|
c _ Gerador
ompressor Turbina elétrico

I/ \

Gases de escape *

Figura 3.1: Esquema representativo de um ciclo a gas simples
Fonte: O préprio autor

A Figura 3.1 apresenta o ciclo Brayton com gerador de gas e turbina de poténcia. No
compressor o0 ar atmosférico é admitido e comprimido até os niveis de razdo de pressao
especificados pela turbina. Na camara de combustéo, ar e combustivel reagem para produzir
um gas a elevadas temperaturas e pressdo. Num primeiro momento é realizada uma expansao
primaria na turbina de alta pressdo que aciona o compressor. Estagios subsequentes de expansao
séo realizados para acionar o gerador elétrico. Dependendo da configuracdo, pode haver um

combustor secundario entre os estagios de expanséo.
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3.2 Rendimento Ciclo Brayton

O ciclo ideal de turbina a gas ¢ constituido de um processo de compressdo isentropica
do gés, seguido de adicdo de calor isobarica numa camara de combustéo, expansao isentropica
numa turbina e finalmente, rejeicéo isobarica do excesso de entalpia necessario ao fechamento

do ciclo, conforme ilustrado na Figura 3.2.

Figura 3.2: Diagrama Temperatura x Entropia do ciclo ideal e o ciclo real
Adaptado a partir de (MORAN; SHAPIRO, 2014)

Segundo WYLEN e SONTAGE (1998) o rendimento no Ciclo Brayton simples pode

ser determinado da seguinte forma

QL — _ CP (T4— - Tl) — _ Tl(T4—/T1 - 1) (31)
Qu Cp(T3 = T3) To(T3/T, = 1)

A relacdo entre temperaturas e pressfes, em processos isentropicos é dada por
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k k (32)

Assim, o rendimento € dado por

T, 1 (3.3)
k=D
(P2/P1)

Verifica-se que, para um determinado gas, o rendimento do Ciclo Brayton € funcdo da
razao de pressao do ciclo e da razdo entre calores especificos. A temperatura maxima permitida
na entrada da turbina impacta o rendimento térmico do ciclo. Assim, a razdo de pressao deve
ser determinada apds a definicdo do limite superior de temperatura do ciclo. Devido as
irreversibilidades que ocorrem, principalmente, na turbina e compressor, tem-se diferencas de

rendimento entre o Ciclo Brayton ideal e o real.

A expressdo Ah,.,; = 1n.Ah;g.4; Permite, de forma simples, corrigir 0s processos de
compressao e expansdo, apés a definicdo dos valores de eficiencia isnetropica do compressor e
da turbina conforme ilustra a Figura 3.2.

Com base nas eficiencias isentropicas, é possivel definir os estados termodinamicos
reais ap0s 0S processos de compressdo e expansdo reversiveis (2s e 4s) da Figura 3.2.
Adicionalmente, pode-se considerar perdas de carga que ocorrem entre 0 compressor e a

turbina, notadamente na camara de combustao.
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3.3 Ciclo A Vapor Simples — Ciclo Rankine

Os ciclos a vapor sdo ciclos termodindmicos fechados conhecidos como Ciclo Rankine
e suas variagdes. Este trabalho aborda apenas o Ciclo Rankine Simples cujo calor é extraido

dos gases de descarga do ciclo de turbina a gas por meio de uma caldeira recueoradora de calor.

Num ciclo Rankine, o vapor €, normalmente, gerado em caldeiras a partir da queima de
diversos tipos de combustiveis, com destaque para o gas natural. O calor gerado na queima
aquece a agua até o estado de vapor superquecido que, em seguida, é expandido na turbina a
gerando trabalho de eixo. Ao deixar a turbina o vapor ainda contem excesso de entalpia. Assim,
o fluido passa por um condensador, onde é totalmente convertido ao estado liquido. Em seguida,

o fluido é bombeado até a caldeira onde reinicia o ciclo.

O calor retirado do fluido de trabalho também pode ser utilizado em outros processos na
industria, necessitando de outras configuracGes de ciclo que pode sem ser vistos em (Lora;

Nascimento, 2004), caracterizando sistemas de co-geracao.

A eficiéncia térmica de ciclo vapor moderno pode atingir 44% em potencias de até 1200

MW. Uma visualizacdo tipica desse ciclo de centrais termoelétricas pode ser vista na Figura 3.3.

Gerador
elétrico

Turbina a vapor

Caldeira

= '
@ ——————— -1 Condensador

Figura 3.3: Esquema representativo de um ciclo a vapor simples
Fonte: O préprio autor
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Os processos termodindmicos principais estao ilustrados no diagrama TxS da Figura 3.4.
No ciclo, o processo 2 - 3 de adicdo de calor ocorre na caldeira. O processo 3-4 ocorre na
turbina, que expande o vapor superaquecido até o nivel de contrapressao estabelecido no final
da turbina. Parte principal da condensacéo do vapor ocorre no condensador, processo 4-1. Por
fim, no processo 1-2, ocorre elevacao da pressao do liquido par aos niveis de entrada da caldeira,

empregando-se bombas hidraulicas.

T
Ciclo ideal

Irreversibilidade Perda de pressio
na bomba “h. na caldeira
a3 .
_27 v Irreversibilidade

| na turbina
¥

. Ciclo real | |
— - jhl.
\ Perda de pressido no

condensador

Figura 3.4: Diagrama temperatura x Entropia do Ciclo Rankine
Adaptado a partir de (MORAN; SHAPIRO, 2014)
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3.4 Ciclo Combinado

Ciclos combinados convencionais sao “maquinas térmicas” que apresentam os maiores
indices de eficiéncia térmica, podendo, hoje, superar os 60%. Ap0s a expansdo dos gases de
gueima na segunda turbina do ciclo a gas, os gases séo direcionados para um trocador de calor
tipo HRSG que recupera o calor dos gases de exaustdo gerando vapor superaquecido para o
ciclo Rankine. Este recuperador de calor substitui a caldeira do ciclo a vapor, como pode ser

visto na Figura 3.5 e € o principal equipamento responsavel pela combinacéo dos dois ciclos.

A recuperacdo do calor dos gases de exaustdo do ciclo a gas proporciona uma eficiéncia
de 55% a 58% podendo chegar a valores superiores a 60%. Turbinas a gas podem operar com
combustiveis liquidos e gasosos, mas com rigidas especificacdes para evitar danos ao

equipamento (IGOE; WELCH, 2014).

Combusivel -
> Camara de ‘
N—— Combustao /|
c ) || Gerador
ompressor Turbina —1  eléfrico
T Ar (Gases de escape }
Recuperador de calor

gerador de vapor

: Gerador
Turbina a vapor elétrico
I
L
D e
-
Exausido @ “““““““ Condensador

de Gases Bomba

Figura 3.5: Esquema representativo de um ciclo combinado
Fonte: O préprio autor
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3.5 Ciclo Combinado Integrado a Gaseificacao

O ciclo de turbina a gas pode ser desenhado para operar com uma vasta gama de
combustiveis gasosos, entre eles gas de sintese (IGOE; WELCH, 2014). Para tal, deve-se
integrar uma planta de gaseificacdo do insumo sélido ao ciclo combinado. Nesta configuracao,
0 sistema passa a ser denominado Ciclo Combinado com Gaseificacdo Integrada. Alguns
autores sugerem acrescentar a fonte do insumo a nomenclatura, por exemplo “Ciclo Combinado
Integrado a Gaseificacdo de Biomassa”, que na lingua inglesa é conhecido como BIGCC
(Biomass Integrated Gasification Combined Cycle). Neste trabalho, o insumo da gaseificacéo
é o CDR. Assim sugere-se que a planta seja denominada “Ciclo Combinado Integrado a
Gaseificagdo de CDR”. A Figura 3.6 detalha o ciclo combinado e a planta de gaseificacdo de

CDR.

Remocgao de
particulas Limpeza do gas

— 8

: Particulados Subprodutos
Gaseificador r\ P

do enxofre
Separador
0: N Combustor
-— . Ar
CDR 0z m comprimido
Turbina a gas

Rede

[ H——> 2R eletrica
] Gerad

Ar 1 eraqaor
HRSG

Gases de exaustido

\ Chaminé

Gerador
Turbina a vapor CH:}C . X Rede
elétrica

Figura 3.6: Representacdo de uma planta IGCC
Adaptado a partir de National Energy Technology Laboratory (NETL)

Cinzas Vapor
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Na gaseificacdo integrada a ciclo combinado, representado na Figura 3.6, 0 processo
tem inicio com a gaseificacdo do combustivel sélido (carvdo, biomassa, RSU) em um
gaseificador, obtendo como resultante um gas de sintese. Apds um processo de limpeza,
material particulado, componentes de enxofre e alcatrdo sdo retirados, permanecendo o gas de
sintese para alimentar a turbina a gas que estd combinado ao ciclo vapor. A combinacdo do
ciclo se da atraves da geracao de vapor, a partir dos gases de descarga da turbina a gas, numa

caldeira recuperadora de calor (CRC).

3.5.1Caldeira Recuperadora De Calor Geradora De Vapor Do Tipo HRSG

A Figura 3.7 apresenta esquematicamente uma caldeira recuperadora de calor. Para
entender melhor o funcionamento dessas caldeiras, é importante acompanhar o caminho que
cada fluido percorre. Iniciando pelo fluido frio (dgua), indicado pelas linhas azuis na figura em
caminho oposto ao fluxo dos gases quentes. Tem-se na sequéncia de entrada dos gases quentes

0S seguintes equipamentos, o superagquecedor, 0 evaporador e 0 economizador

A temperatura de saida do superaquecedor equivale a temperatura da entrada da turbina
a vapor, definida pelo ciclo Rankine. O evaporador € responsavel pela mudanca de fase do
fluido, de liquido para vapor saturado. A entrada do superaquecedor possui temperatura igual a
temperatura de saida do evaporador e tem valor determinado pela temperatura do vapor no
estado de vapor saturado na pressdo de operacdo. Ja a temperatura de entrada do evaporador, €
mensurada pela temperatura da dgua no estado de liquido saturado para pressao de operacéo
desejada. Para o recuperador a temperatura de saida é a mesma da temperatura de entrada do

evaporador, ou seja, saida da bomba do Ciclo Rankine.
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Figura 3.7: Representacdo das temperaturas da CRC e sentido dos fluxos
Adaptado a partir de (JOUHARA et al., 2018)

Apbs percorrer o caminho que o fluido frio (Agua) faz dentro da caldeira, atencdo é dada
para o caminho que o fluxo quente (Gas quente de exaustdo da turbina a gas) faz dentro da

caldeira, partindo do superaquecedor em direcdo ao recuperador.

Para 0s gases quentes, a Unica temperatura conhecida € aquela referente a saida da turbina
a gas, proveniente das condicdes de operacdo do ciclo a gas. Todas as proximas temperaturas do
fluxo quente sdo obtidas realizando-se balanco de energia em cada uma das se¢des que compdem

a caldeira.

A Figura 3.8 apresenta a regido de operacdo dos diferentes trocadores de calor, num
diagrama temperatura versos entalpia. No projeto dos trocadores de calor deve atentar para as
particularidades do processo de transferéncia de calor. Para o recuperador que operar com fase
liquido/liquido serd um coeficiente convectivo hs, j& no evaporador ocorre a nucleacao, logo,
este opera com uma mistura Liquido + Vapor/Liquido sendo outo coeficiente convectivo h, e

por ultimo o superaquecedor que tem uma interface vapor/vapor com coeficiente convectivo h;.
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Figura 3.8: Regi0es de operacéo dos trocadores de calor no diagrama Temperatura vs Entalpia

Temperatura

Fonte: O préprio autor
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Figura 3.9: Temperaturas dos fluidos quente e frio no CRC

Adaptado a partir de (BUECKER, 2002).
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No projeto da caldeira recuperadora de calor emprega-se a técnica “ponta da pinga” Figura
3.9. Nesta técnica deve-se manter um valor minimo de diferencial de temperatura para a condi¢ao
de saida do recuperador em relacéo a temperatura dos gases quentes (BUECKER, 2002). Quando
fatores como tamanho do recuperador, eficiéncia e custos sdo levados em consideracdo, um
recuperador adequadamente projetado trara a agua de alimentacdo a uma temperatura entre 5 °C
a 12 °C da temperatura de saturagcdo da agua da caldeira. Temperaturas de aproximagdo mais
apertadas tornariam o tamanho e o custo do recuperador proibitivamente grande. Além disso,
temperaturas de aproximacdo estreitas podem causar vaporizacdo no recuperador. Diferencas

tipicas de tempeatura no ponto de aproximacao variam de 8 °C a 15 °C.

3.5.2 Caldeiras Recupedoras De Calor De Passagem Unica

As caldeiras de passagem unica do tipo Onced Through vista na Figura 3.10 guarda
semelhancgas com as caldeiras do tipo HRSG. Na caldeira de passagem Unica, 0 processo de
evaporagdo e superaquecimento se da de forma direta, ao longo dos tubos, evitando-se

configuragcbes com tubos acumuladores (tambores) conforme ilustrado na Figura 3.7.

Vapor #= . « Aguade
alimentacgao

Superaquecedor

Evaporador Recuperador

Figura 3.10: Caldeira geradora de vapor de passagem unica do tipo Once Through
Adaptado a partir de (Polonsky, V. et al., 2019)
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A modelagem dessa caldeira é feita considerando dois coeficientes convectivos de troca

térmica no evaporador que dependem do titulo do vapor, e aqueles referentes ao superaquecedor

e economizador. A Figura 3.11 mostra as regifes de operacdo da mesma, sendo que no

evaporador a se¢édo que opera com titulo ente 0 < x < 0,7 dispdem de coeficientes convectivos

da ordem de 28000 W/m2°k e a secdo que opera entre 0,7 < x < 1,0 possui coeficientes

convectivos de 1100 W/mz2°k.

T Vapor

TEnTada dos gases

100 w/m**K para gases de

combustio em todas as segbes

) r
AT,
( b
"‘lr.\'(!f.
T<=x=1 0=x=7
1100 wim*k 1100 wim®k 28000 wim®™k 28000 wim®k
Superaquecedor Evaporador Recuperador

T saida dos gases

Tagua

Figura 3.11: Coeficiente convectivo de acordo com o titulo de cada se¢do do evaporador
Adaptado a partir de (MUENCH et al., 1980)

Nessa configuracéo, o fluxo de agua é 100% evaporado ao passar pelas duas se¢oes do

evaporador, dispensando o uso de tambores de acumulagdo. Outras vantagens da caldeira de

passagem Unica € 0 menor peso, uma menor vazdo de agua de alimentacdo através do

evaporador e manutencdo mais simples (SOMOVA, 2019). Devido a isto, escolheu-se fazer o

uso das caldeiras de passagem unica no presente trabalho.
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4 Formulacao Dos Processos Termodinamicos

4.1 Primeira e Segunda Leis Da Termodinamica

A equacdo 4.1 apresenta a primeira lei da termodindmica para sistemas fechados.
Considerando-se que num ciclo termodindmico (maquinas térmicas) a variacdo de energia
interna total sera nula, tem-se que o somatdrio das interacdes de calor e trabalho devem ser

numericamente iguais com sinais opostos (WYLEN; SONTAGE, 1998).

U2—U1=ZQ+ZW (4.1)

Os sistemas termodindmicos abertos que sdo tipicos de processos particulares que
ocorrem ao longo de uma maquina térmica, tem na primeira Lei, desconsideracdes nas

variacOes de energia cinética e potencial, podendo esta ser escrita na forma da Equacéo 4.2.

D0+ Y W= thehy = Y it (42)

A eficiéncia de maquinas térmicas, considerando sistema fechado é dada pela razéo entre
o trabalho ou poténcia mecénica liquida e o calor ou taxa de calor que é transferida da

vizinhanca para o ciclo, na forma dada pela Equacéo 4.3.

xw (4.3)
Q.
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Ou na forma secundéria Equacéo 4.4.

Qe - Qs (4-4)
Qe

Considerando-se que ocorrem apenas duas interagcdes de calor entre a vizinhanga e a
maquina térmica. Como é sempre necessario rejeitar (Q) parte do calor que entra (Q.)no ciclo,
maquinas térmicas ndo podem ter eficiéncia de 100%, mesmo que todos 0s processos, internos

ou externos a mesma, sejam reversiveis.

A variacdo de entropia de sistemas isolados, em processos reversiveis ou irreversiveis,

é dada pela Equacdo 4.5.

ds >0 (4.5)

A entropia sera constante apenas quando os processos internos forem reversiveis. Este
conceito permite definir estado de equilibrio termodindmico, fundamental para determinar,
teoricamente, a composi¢cdo do gas de sintese em sistemas de gaseificacdo. Via de regra, é
preferivel minimizar a energia livre de Gibbs na defini¢do de estados de equilibrio conforme

apresentado na secao seguinte.

A solucdo de problemas termodinamicos é possivel apenas quando se pode definir
estados de equilibrio termodinamico e 0s processos responsaveis pelas respectivas alteragoes.
Tais estados sdo caracterizados por um conjunto de propriedades termodindmicas primitivas ou
derivadas. Como gaseificacdo e o ciclo combinado foram implementados no codigo EES, valeu-
se, portanto, da biblioteca de propriedades termodinédmicas, para fluidos reais ou ideais,

contidas no cédigo.
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4.2 Equilibrio Quimico e Energia Livre De Gibbs

Um sistema ¢ dito em equilibrio quimico quando nao ha alteracdes liquidas em suas
propriedades ao longo do tempo de interesse. O conceito de equilibrio deriva da segunda lei da
termodinamica. Como visto anteriormente o sentido dos processos reais sempre ocorre na
direcdo do aumento da entropia, logo, o fim de um processo € atingido quando a entropia €
maxima. Por maior conveniéncia e praticidade, usa-se a energia livre de Gibbs no estudo de

equilibrio quimico. A energia livre de Gibbs, na forma diferencial, é dada pela equacéo 4.6.
dG = dH —TdS (4.6)

No equilibrio, dG = 0. Assim, pode-se obter a composi¢do da mistura a partir desta
consideracdo em adicdo a conservacdo de massa dos elementos quimicos. Neste trabalho,
empregou-se a técnica dos multiplicadores de Lagrange, minimizacdo da energia livre de Gibbs
e conservacao de elementos quimicos para determinar a composicéao final do gés de sintese, a

partir do conceito de equilibrio quimico, conforme sera demonstrado na préxima sec¢éo.
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4.3 Modelagem Da Gaseificagcao

4.3.1 Composicao Elementar Do Combustivel Solido

A Equacdo 4.7 descreve a reacao global de gaseificacdo, nela os indices i e o representam

respectivamente as espécies quimicas de entrada e saida.

NEpr [(CXCHXHOXONXN)fS + aHZO] + Ny Hy0+nl o, CO, + by (05 + YNy)

4.7)
, X
- n2Cs + nfyHy + n2oCO, + 12y, CHY + nfooHy 0 + (Ynby, + TN)NZ

Nos reagentes os termos n}'{onZO e né-OZCO2 sdo respectivamente o vapor d’agua ¢
dioxido de carbono, eles trazem a possibilidade de usar vapor d’agua e dioxido de carbono
como agentes gaseificantes, com concentracGes predefinidas. Em que n é a quantidade molar

de cada substancia.

Os termos dentro dos colchetes referem-se a composicao da molécula do combustivel,
em que a varidvel a significa o percentual de umidade e os demais termos do combustivel solido

considerac@es adicionais para serem determinados.

E imprescindivel saber a composicio da “molécula do combustivel solido” usado, para
isso, determina-se quanto, proporcionalmente, tem-se de elemento quimico no insumo organico

(C,H, O, N, S). Tomando-se como referéncia a quantidade de um mol de carbono X, = 1, para

., . .. . ~ Cc
cada molecula de combustivel solido definiu-se um fator de normalizagdo FN = =22 | em que
Cc

MW

MW, é a massa molecular do carbono e C;, € sua porcentagem em massa do mesmo
determinada pela ultimate analysis. Assim é possivel, usando dados da ultimate analysis,
determinar a quantidade molar das outras substancias xy, xo, € xy, contidas na molécula

elementar, ao empregar as seguintes relacdes:
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Hyy Oya Nya (4.8)

X4 = MW, FN *o = Mw, FN N = MW, FN

4.3.2 Entalpia De Formacao

Para saber as entalpias de formagdo das outras substancias usou-se a base de dados do
Software EES. Porém o EES ndo possui em sua base dados a entalpia da molécula elementar

do CDR, logo esta deve ser calculada.

Para determinarmos a entalpia de formacdo da composicao elementar do CDR, aplica-

se a reacdo dada pela equacéo 4.9.

_ — Xy - 4.
(h/(‘)—298)fs = HHst(Mfs) + (hjg—298)co2 + 7H(h19—298)H20(l) ( 9)

O poder calorifico superior HHV é determinado com uso da correlacdo (Equacéo 4.10)

dada por (CHANNIWALA; PARIKH, 2002), onde CF é um fator de correc¢do igual a 1000.

(4.10)

Mg

HHV:;. = |——————
Is les+MASH

l CF(0.3491C + 1.1783H + 0.1005S — 0.10340 — 0.0151N)
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4.3.3 Conservacéao de Energia

A temperatura do processo de gaseificacdo pode ser prescrita ou determinada pelo

balanco de energia.

Considerando que o sistema reagente dentro do volume de controle, para mais de uma

espécie i de entrada e espeécie j de saida a expressdo para a conservacao de energia sera.

(4.11)

D=
=
I
Q)
+
I

Em que:

M — E a quantidade de espécies nos produtos

N — E a quantidade de espécies nos reagentes

h - Entalpia sensivel da substancia

n — Quantidade molar

j — Designa a respectiva espécie quimica dos reagentes

i — Designa a respectiva espécie quimica dos produtos

Assim, considerando o reator de gaseificagdo como o volume de controle,
negligenciando as variaces de energia potencial (AEp, = 0) e energia cinetica (AE; = 0), e

considerando a ndo existéncia de fluxo de trabalho w = 0 e processo adiabético Q = 0.

Ao isolar os termos da expressédo da conservacdo, separando-os e explicitando-os,

tem-se Hp e Hy sendo entalpia dos produtos e entalpia dos reagentes respectivamente.
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Hp = (Z?L fli}_li)p =nghg + ngm th4 +ngo héo + ngoz hgoz +

412
ng, hg, + nd,o h o +ng, hS, + nlar hiar (4.12)

Hp = (Z?’=1 nj}_lj)R = n]ifs h]ifs + B hli/l/ater + ”202 héoz + nlihlzo hilzo +

. . : 4.13
b (h, +v hy,) @139

Sabendo que a entalpia h de uma substancia i em uma dada condic3o de pressdo P e

temperatura T, € dada por:

(hrp), = (hf_208), + (4R), (4.14)

Visto que (71]9_298), pode ser considerada como uma constante na formacdo de uma
l

espécie i qualquer, e que (Aﬁ)i é a variacdo da entalpia sensivel, que contribui para o aumento

da temperatura e é dada pela equacao 4.15.

T (4.15)
(an), = f Cp(T) dT
298,15
Assim, pela equacdo 4.15 pode-se determinar a temperatura do processo, ao igualar as

entalpias dos produtos com as entalpias dos reagentes Hp, = Hy e fazer uso das relagdes

termodinamicas como a do polinémio da NASA que esta embutida no Software EES.
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4.3.4 Determinacdo Do Agente Gaseificante

Utilizou-se uma razdo de equivaléncia de gaseificacdo ER, que é o inverso da razéo de

equivaléncia usada nos calculos de combustao e pode ser vista na Equacéo 4.16.

Mox (4.16)

Assim, determina-se a quantidade de oxidante que entra no reator de gaseificacdo. Para

uma quantidade massica de RDF dada pela Equagdo 4.17.

MRpFgee = Nkpr [Xe MWe + XyMWy + XoMW,] (4.17)
Onde

[X, MW, + Xy MWy, + XoMW,] (4.18)

é a massa molecular do combustivel solido e nk, 0 nimero de mols do mesmo que

entra no reator.

A massa de oxidante estequiométrico é calculada pela equacédo 4.19

' - Xy X
Noxi_stec= MRDF [Xc + TH + 70 : (4.19)
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Sabendo a massa de combustivel e a porcdo de oxidante estequiométrico necessario, €

possivel encontrar a relacdo Ar/Combustivel estequiométrico pela equacéo 4.20.

ACgpoe= Moxi_Stec (4.20)

MRDF _Stec

Com a relacdo Ar/Combustivel estequiométrico definida, e fazendo uso da relagédo

Ar/Combustivel real, pode-se criar a relagcdo de ¢ (razdo de equivaléncia) pela equacéo 4.21.

d) — ACstec (4.21)
ACReal

Com valores acima de 1 para a gaseificacdo, a variavel ¢ é informada no calculo e a

razdo Ar/Combustivel real é mensurada pela equagéo 4.22.

i l
ACreal — Moxirea (422)

MRDF Stec
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4.3.5 Conservacao De Elementos Quimicos

As equacdes que descrevem os balancos de C, H e O, carbono, hidrogénio e oxigénio

sdo respectivamente dadas, por:

ngo + Ngoz + Nepa +N¢ — n]ifs * Xc — Neog =0
2ng, + 2nfno + Angys — n/l‘s * Xy — 2Ny =0 (4.23)

0 0 0] i i i i —
Nco + 2Ncoz2 + Npzo — Nps * Xo — Npzo — 2Mox — 2N¢pz =0

Para resolver o conjunto de Equacdes 4.23 e encontrar a composicao de saida dos gases
usou-se a técnica de Multiplicadores de Lagrange para minimizar a energia livre de Gibbs tendo

como restricdo a conservacdo da massa das espécies contidas na reacao.

A concentracao do gas metano obtida por equilibrio quimico difere daquela determinada
em experimentos de gaseificacdo. Assim, a porcentagem de gas metano no gas de sintese €
rescrita a partir da Equacdo empirica propostas por (MENDIBURU et al., 2014) e que pode ser

vista na Equacdo 4.24.

Xu Magua Xy i .0 (4.24)
_ Peus NecXe + = + MWy +— 2 T VMox Nh20

Nlya = 100

Pcra

Em que Pcy, € a pressdo parcial do CH,, n¢c € a eficiéncia de conversdo do carbono, mg gy, €

a massa d’agua, MWy, é a massa molecular da 4gua, n’, sdo os mols de oxigénio na entrada e y é
uma constante que representa a quantidade de mols de Nitrogénio em relacdo a um mol de oxigénio e

tem valor de 3,76.
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4.3.6 Minimizacdo Da Energia Livre De Gibbs

Os produtos do processo de gaseificacdo podem estar nas fases sélida, liquida e gasosa.

A energia livre de Gibbs para uma dada pressao e temperatura das trés fases € mensurada pela

Equacéo 4.25.
N L i (4.25)
Gsistoma = Z nf[GP + RT In(ap)]_+ Z ni*[G2; + RT In(a))]
i=1 i=N+1

Para a fase sélida e condensada, o termo a;(; 5y = 1. Ja para a fase com comportamento

, . P . . ~ ~ .
de gas ideal, o termo a;(gy = % , sendo influenciado pela fragdo molar na pressao do sistema.
t

Considerando que a fase gasosa tem comportamento de gas ideal e admitindo que os

produtos estejam somente na fase gasosa, a Equacéo 4.25 fica da seguinte forma.

N
Gistema _ o Z [GO- I ( n;P )] (4.26)
RT l fi n, PO

i=1 g

A condicao de equilibrio € alcangada quando Gg;istemq fOr minimo. A conservagao de

massa é dada pela equagéo 4.27.

(4.27)

Z ni(bini),, — (by),,
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Uma combinacdo linear entre a Equacdo 4.26 e a Equacdo 4.27, forma a funcao

Lagrangeana (BRASIL, 2016), representada pela Equacéo 4.28.

GSistema \ N (4.28)
L) = eSS ), ),
j=1

i=1

No equilibrio, a derivada da fungdo Lagrangeana deve ser igualada a zero.

)L - iﬂj(bji)p =0

(4.29)

G n; P
iy ln( l
RT n, PO

Quem busca esse minimo da funcéo Lagrageana sdo os multiplicadores de Lagrange, ao

mesmo tempo que respeitam uma restricdo dada pelo balanco de massa da Equacéo 4.27.

No presente trabalho os multiplicadores de Lagrange buscam o minimo da funcéo,
porém por comodidade, o detalhamento a seguir de como os multiplicadores funcionam é feito

com estes buscando o maximo de uma funcao.

Para entender como os multiplicadores fazem isso, é necessario ter algum entendimento
do que sdo gradientes. Estes coletam todas as derivadas parciais da fun¢do em um unico lugar,
logo, um gradiente é um vetor. De maneira simples ele pode ser considerado como sendo a
direcdo que uma funcdo tende a tomar ao analisar-se um ponto da mesma. Se esta fungéo for

nomeada f, a notagdo que representa o gradiente de f sera Vf.
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Tomando o gradiente Vf de uma funcéo f em um determinado ponto, o gradiente desta
funcdo sempre tendera a apontar na dire¢cdo mais ingrime da funcdo. Observando a ilustracédo
da Figura 4.1 pode-se obter um melhor entendimento de como os gradientes funcionardo em
uma funcdo de duas varidveis, no caso do presente trabalho, dois elementos quimicos que
compdem uma espécie quimica. Exemplo, carbono e oxigénio que formam o dioxido de

carbono.

vf

Figura 4.1: Sentido e direcdo dos gradientes em uma fungéo

Adaptado a partir de (S.RAO, 2009)

Nas duas curvas de nivel de f em que se mantem constante a altura de f, marcadas em
f =a, e f =a,. Olhe para as curvas de nivel e perceba que o caminho mais ingreme para
alcancar o topo da funcéo f é seguir direto para cima fazendo um caminho perpendicular a

curva de nivel. Com isso, pode-se dizer que f = aeque Vf L f = a (S.RAO, 2009).

Pode-se agora ver como 0s Multiplicadores de Lagrange funcionam. Sendo um pouco
atento percebera que a Figura 4.2 é a fungdo f da Figura 4.1 com a adicdo de uma restricdo

representada pela funcdo g, em que g pode ser entendida como sendo o balango de massa.
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Figura 4.2: Restri¢do limitando os gradientes de uma fungéo.

Adaptado partir de (S.RAO, 2009)

A restricdo imposta pela funcdo g é um plano que corta a funcdo f e o objetivo dos
multiplicadores é subir o maximo na funcdo f respeitando a condicdo da restricdo g=c. Na
Figura 4.2 0 méximo da funcdo f que podemos alcancar, limitado pela restri¢do, esta marcado
por uma linha grossa. Ao longo dessa linha estéo todos os pontos mais altos e é onde deve-se

comecar a procurar o maximo da funcéo f limitado pela restrigéo g.

Para achar o méximo da restricdo acompanha-se a linha da restricdo que € a linha mais
grossa. Percorrendo-a da esquerda para a direita, a cada passo dado para a direta ganha-se altura
e pula-se de uma curva de nivel para outra (f=al e f=a2). Agora imagine que a inclinacdo de
cada curva de nivel é calculada ao subir na fungdo e comparada com a inclinagdo da tangente

no ponto da restricdo em que se esta.

Se a inclinagdo no ponto da linha de restri¢do na funcao g for maior que a inclinagéo da
curva de nivel da funcdo f daquele ponto. Deve-se continuar subindo na funcéo g e ir

comparando as inclinacdes da curva de nivel da funcdo f com as inclinacfes da tangente da
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restricdo, até encontrar o ponto em que o gradiente da funcdo f no ponto da restricdo g
(conservacao de massa) esteja paralelo com o gradiente da funcéo f (energia livre de Gibbs)
sem a restrigcdo, assim o maximo de f com a restri¢cdo é alcancado. Ja se a inclinacdo da funcgéo
g for menor do que a inclinacao da curva de nivel de f, significa que o0 maximo da funcgéo g ja
passou e deve-se agora voltar na funcdo g, diminuindo a inclinacdo na mesma, para poder

alcancar o maximo da funcéo.

Quando a inclinacdo de um ponto na linha de restricdo for igual a inclinacdo da curva de
nivel que esse ponto faz parte, significa que este € 0 maximo possivel na funcao e atingiu-se o
maximo restrito, que esta representado na Figura 4.2 por uma grande seta apontada para o pico

que é o maximo da funcdo f sem a restricao.

Nesse ponto representado pela grande seta em que f=a2 a restricdo possui a mesma
inclinacdo que a curva de nivel. Logo séo paralelos e apontam na mesma dire¢cdo e como 0s
gradientes sdo sempre perpendiculares as curvas de nivel, significa que seus gradientes também

séo paralelos.

Tendo que os gradientes de f apontam para a mesma dire¢do, a diferenca entre estes é

dada por um escalar, muito conhecido como lambda e visto na Equagao 4.30.

Vf =1V(9) 4.30

Igualando a zero fica;

Vf—V(g) =0 4.31

A Equacdo 4.31 nos da a condicdo que deve ser respeitada quando o0 maximo em f for

atingido ao estar limitado por uma restricdo. Essa ideia é Englobada na Equacgéo 4.32.
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L=f—-Ag-c) 4.32
Ao abri-la tem-se;

L(xq, %2, 4) = f(x1,%2) — A(g (%1, 22) — ©) 4.33

Aplicando o procedimento Lagrangeano, encontra-se as trés primeiras derivadas parciais
de L (S.RAO, 2009), como mostra as expressdes da Equacao 4.34.

oL
dx,

oL

02, 4.34

oL
A

Igualando a zero e colocando dentro de um vetor 3x1 para encontrar o gradiente de L,

obtém-se a Equacéo 4.35.

of Aag
0x, d0x,
=1 0 d =
VL=|09f ;99 |=0 4.35
dx, 0x,

g(xq,%;) —c

Aqui segue-se duas regras, a de que os gradientes de f e g devem apontar na mesma direcéo

Vf = AV(g) e aregra de que os limites da restricdo g = ¢ devem ser atendidos.

Observe que nos elementos que determinam o gradiente do Lagrangeano VL, a primeira
regra é atendida pelo primeiro e segundo elemento, garantindo o paralelismo e que a direcdo entre
os gradientes sejam iguais. J& o terceiro termo garante que a restricdo seja atendida quando a

funcdo restricdo g vai variando até chegar no ponto em que g = c, retornando assim a funcgéo
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restricao.

Contendo trés equaces e trés incognitas é possivel resolver o sistema que neste caso
retorna 0os melhores valores de x1 e X2 para maximizar a funcéo f sujeita a restricdo. X1 e X2

podem ser vistos como dois elementos quimicos que compdem uma espécie quimica.

Entendido que os Multiplicadores de Lagrange € um algoritmo que identifica o ponto
em que o gradiente de uma fun¢do aponta na mesma direcdo que o gradiente da funcéo restricdo
que estd sujeita e a0 mesmo tempo respeita essa funcdo restricdo. Com isso, usou-se 0S
Multiplicadores de Lagrange com a ajuda de implementacdes internas do Software EES no
presente trabalho para minimizar a energia livre de Gibbs, tendo como restricdo a quantidade

molar de cada espécie quimica presente na reacao.

4.4 Modelagem Dos Ciclos Térmicos

4.4.1 Ciclo A Gas

4.4.1.1 Compressor

Destaca-se inicialmente a representacdo das condigdes termodinamicas na entrada do
compressor, nomeadas pelo estado 1, assim como as condi¢fes de saida do compressor,
nomeadas pelo estado 2. A temperatura e pressao ambiente que sdo variaveis conhecidas fixam
0 estado termodinadmico 1, tornando conhecidas também a entalpia e entropia. No estado 2 a
pressdo é encontrada pela relacdo de pressdo do compressor P, = PR X P;, e considerando o

processo reversivel com entropia constante sg, = s;, pode-se determinar o estado 2.

A variavel s, € a entropia do estado 2 sem considerar as irreversibilidades envolvidas
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no processo. Assim, ao considerar 0 compressor como reversivel o seu balangco de energia é

dado por

Ws ¢ —n h
. — g2 7 11
m

(4.30)

Sendo h, , a entalpia na saida do processo de compresséo reversivel e m o fluxo
massico de ar escoando no interior do equipamento. Ja para um compressor real a poténcia por

unidade de massa é representada pela equacao 4.31.

We _ 1w (4.31)

m Ne M

O termo referente a eficiéncia isentropica do compressor real contabiliza as
irreversibilidades que ocorrem no processo de compressao. Com isso, pode-se saber a entalpia
real no estado 2, pela soma entre a energia contida no ar de entrada do compressor € a energia

cedida ao ar, como expressado na equacao 4.32.

hy = hy + (4.32)

4.4.1.2 Camara De Combustao

O estado termodinamico na entrada do combustor € 0 mesmo da saida do compressor

(estado 2).

Ja a saida do combustor € nomeada como estado 3.

thy, + 1My HC = (1 + my ) ks (4.33)
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A Equacdo 4.33 faz o balango de energia para a camara de combustao, o produto s HC

representa a taxa de calor liberado na camara de combustdo pela queima do combustivel, em

que m € o fluxo massico de combustivel e HC € a quantidade de calor liberado na reagao (Heat

Combustion).

Se dividirmos os dois lados da equacdo 4.33 por m obtemos a Equacao 4.34

m m 4.34
h2+—.fHC=(1+—.f)h3 (4:34)
m m

... Mmf o, . ~ s .
em que a diviséo ?f € 0 mesmo do inverso da razdo ar combustivel (AF). Assim

reescrevendo a equacao 4.34 tem-se

h2+_ 1+_

HC ( 1 )h (4.35)
AF AF) 3

A equacdo 4.35 fornece a entalpia do estado 3, considerando os gases produzidos na
combustdo como ar e sabendo que o processo entre 0 estado 2 e o estado 3 ocorre em pressao
constante P, = P;. Pode-se fixar o estado 3 pela entalpia e pela pressdo, determinando a

temperatura e entropia dos gases quentes que saem do combustor.
4.4.1.3 Turbina

As condicdes termodinadmicas de entrada da turbina sdo iguais ao do estado 3 e sua saida

é representada termodinamicamente pelo estado 4.
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Como em um processo reversivel a entropia é constante S;, = S3 0 balango de energia

para uma turbina reversivel fica,

= (h3 = hss) (m + 1) (4.36)

Wsrtciclo

dividindo a equacéo 4.36 por m e aplicando a relacdo ar combustivel (AF), e

reescrevendo, obtém-se a equacao 4.37.

Wsteicto _ (p ( L) (4.37)
) = (h3 — hg4) 1+AF

A poténcia real por unidade do fluxo de massa de ar que entra na turbina € mensurada

ao introduzir as irreversibilidades, conforme a equacéo 4.38.

Wt,ciclo Ws,ta-clo (4-38)

: = N¢cicl :
m ,ClClO m

e a entalpia no estado 4 é determinada pela equacéo 4.39.

Wt,ciclo /m (4-39)

1

hy = hy —
(1+27)

Desta forma fixa o estado termodinamico 4.
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4.4.2 Ciclo Rankine

4421 Bomba

O ciclo real de turbina a vapor (Rankine) é composto pelos seguintes processos:

4 — 1 - Bombeamento irreversivel do liquido, da pressdo de condensacdo (4) para a

pressdo de entrada da caldeira (1);

1 — 2 — Adicéo de calor com perda de carga;

2 — 3 — Expansdo adiabatica irreversivel na turbina a vapor;

3 — 4 — Rejeicdo de calor no condensador com perda de carga.

Inicia-se a modelagem do Ciclo Rankine considerando o processo como isentrépico na

bomba, para depois se introduzir a eficiéncia da mesma. Assim Sg; = S,.

Ao introduzir as ineficiéncias, pode-se calcular o trabalho real através da equacéao 4.40b.

Ws,b _ hsjl _ h4_ a ﬂ 1 w b (4_40)

Assim a entalpia h1 na saida da bomba sera a soma entre a energia contida no fluido e o

trabalho real que a bomba fornece ao mesmo h; = h, + % .
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4.42.2 Caldeira

A entrada da caldeira é a saida da bomba, fixado pelas propriedades pressao e entalpia

do estado 1.

O balanco de energia na caldeira é dado pela equacéo 4.41.

) 441
Q(:‘al — h2 N hl ( )

m

Qcal

m

Sendo a energia cedida ao fluido por unidades de fluxo massico.

4.4.2.3 Turbina
Considerando a turbina reversivel S; 3 = S,.
O balanco de energia sera no processo de expansdo e € dado pela equacéo 4.42.

Wg,t _ (442)

hz - hs,3

m

Introduzindo as irreversibilidades através do rendimento, tem-se o trabalho real, como

pode ser visto na equacao 4.43.

we 1 gy (4.43)

w, 1
m Ny m

Assim, pode-se determinar a entalpia h; pela Equacao 4.44

hy=h, -2 (4.44)
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A pressdo de saida da turbina depende da perda de carga no processo 4-1. Para
determina-la deve-se fixar o estado 3, aplicando-se a equacéo 4.46, em que DP,,,, é a perda

de presséo que ocorre no condensador ao rejeitar calor.

P3 = P4_ + DPCOTld (445)

4.4.2.4 Condensador

Sendo P, = P; — DP,,,4,- Deixando o estado 4 fixado apds rejeitar calor pra obter o

fechamento do Ciclo Rankine pela equagao 4.46.

Qcond (4'46)
— L =hy—h
. 3 4

Apds analise de todos os componentes separadamente, um balan¢o de energia é feito
para todos os componentes juntos, este balanco € dado pela equacdo 4.47 e dever ser igual a

Zero.

Wt Qcond Wb QCal =0 (4-47)

m m m m
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4.5 Modelagem da Caldeira Recuperadora de Calor Once Through
4.5.1 Superaquecedor

Para a modelagem do superaquecedor, adotou-se:

e Lado do fluido quente (gases de exaust&o):

Vazdo massica entrada mf!; Vazdo massica saida mi’}
Temperatura de entrada Tj'; Temperatura de saida T/
Pressdo de entrada P/i'; Pressdo de saida P/t
Entalpia de entrada hf!; Entalpia de saida h/}

i

e Lado do fluido frio (vapor):

Vazdo massica entrada mf!; Vazio massica saida mf!

ci
Temperatura de entrada T/7'; Temperatura de saida TZ*
ci

Pressio de entrada PHA'; Pressio de saida PHA!

Entalpia de entrada h%Z'; Entalpia de saida hH!

ci

Operando em regime permanente e aplicando-se conservagdo de massa tem-se

. H1 _ .. H1 _ .. H1

Myas = Mpj = Mpe (4.483_)
s H1 — H1 _ - H1
mvapor =Mep = My (4'48b)

Calcula-se as press@es de entrada e saida a partir das perdas de carga que ocorrem nas
tubulacdes do superaquecedor no ponto de projeto, tanto do lado do gas APgﬁ’}S, como do lado

do vapor AR}, dadas em percentuais.
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Assim;

i _ P (4.49)

hi =Tl
100

PH1 = Rt (4.50)

- H1
1_APvapor
100

Considera-se a temperatura de saida do superaquecedor T/I! igual a temperatura de
entrada na turbina a vapor. Conhecendo-se P! e T/i! o estado termodinamico na saida do lado

vapor ¢ fixado, e a entalpia h} pode ser mensurada.

Através da igualdade ans = Q'vapor um balanco de energia é feito para obter a condicao
de saida dos gases quentes do superaquecedor. Atendendo a temperatura requisitada do fluido

frio T/11 que sai do mesmo e mensurando o calor trocado entre os dois fluidos neste modulo da

caldeira recuperadora.

Sendo que;

ans = thPgas(ngl - Tiﬁ)l) (4.51)

Qvapor = mcCPvapor (Tcl-tl)l - Tgl (4-52)

Sabendo a quantidade de energia transferida ao fluido frio pelo fluido quente, através do
balango de energia, as temperaturas de saida dos gases quentes do superquecedor T/l sdo

determinadas e o estado termodindmico é estabelecido.

75



Ja para a determinacéo da efetividade ¢ do superaquecedor usou-se a equacao 4.53

i © (453)

Qmax
Considerou-se que o maximo calor trocado é Q',’;’(}por, POIS Cpyapor < Cpgas-

Ressaltando que Cp,in © Cmax S0 as capacidades minimas e maximas do lado do gas e

do lado vapor respectivamente. Assim, Cpin = min (Cyas Coapor) € Cmax =

max (CgaSJ Cvapor)-

Com isso, tem-se a efetividade do superaquecedor £#* dada por

H1 H1
L ColtH-Ti) (454)
gas Cmin(Tiﬁl_Tgl

. ~ _ H ~ ~
Assim, pode-se usar a relagdo /1 = 1 — e(=NUT™) entre a equagdo 4.54 e a equagio
4.55 para determinar a area total necessaria para que ocorra a troca térmica estabelecida no
balango de energia.

Un14m (4.55)
CHI

min

NUTH! =

No presente trabalho essa relacdo foi obtida fazendo uso da fungdo NUT da biblioteca

L At . « ,
do cédigo EES. Com LA = o O comprimento total da tubulacdo do superaquecedor é

determinado.

A determinacéo do coeficiente de transferéncia de calor global U, foi feito por;
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1 1 dxw, N 1 (4.56)
- H1 AH1 H1 H1
UHl AHl Convgas Agas Kmaterial AH1 Convvapor Avapor

convgas, dxw, e Convfalpor sendo, respectivamente, o coeficiente convectivo do

lado do gas, a espessura de parede da tubulagédo e o coeficiente convectivo do lado do vapor

(MUENCH et al. 1980).

4.5.2 Evaporador de titulo elevado ( X > 70% )

Este equipamento é responsavel por transferir a energia dos gases quentes de exaustdo

para o vapor de baixo titulo até esse atingir titulo de 100%, isto é vapor saturado seco.

Iniciando a modelagem do evaporador e adotando a mesma estratégia empregada para o

superaquecedor, tem-se;

e Lado do fluido quente (gases de exaustdo):

Vazdo massica entrada mf?; Vazdo massica saida ml!
Temperatura de entrada Tj3; Temperatura de saida T/
Pressdo de entrada P/*; Pressio de saida Pf2

Entalpia de entrada hl?; Entalpia de saida h}/2

e Lado do fluido frio (Agua/vapor):

Vazdo massica entrada m%?; Vazio massica saida mf?

cL

Temperatura de entrada T?; Temperatura de saida T/

cL

Pressio de entrada PH72; Pressio de saida PH?

cL

Entalpia de entrada h?; Entalpia de saida h’2
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Considerando a saida do lado frio como vapor saturado e a entrada com titulo 0,7 na

pressdo de operacdo conhecida, tem-se;

P2 (4.57)

ci

(1 _ APv%%or)
100

H2 _
PCO -

Fazendo uso da conservacao de massa pode-se afirmar que

. — . H2 _ s H2

Myas = Mpe = My; (4.58)
3 — H2 _ s H2
mvapor =Mey = Mg (4'59)

No evaporador de alto titulo ocorre apenas transferéncia de calor latente, assim pode-se
afirmar pela equacéo 4.60, que a temperatura na saida e entrada do evaporador sdo idénticas e

iguais a temperatura de saturacdo na pressao de operacéo.

ng = TCI-(I)Z = sat(sz (4-60)

Ja para o lado do fluido quente, a pressdo dos gases de exaustdo pode ser calculada a

partir da perda de carga percentual nas tubulagdes AP, ;5.

oo PiE (4.61)
W= AR
(1 ~ 00 )

Utilizando o balanco de energia dado por ans = Q',,apor para obter a quantidade de calor

trocado entre os fluidos e a temperatura de saida dos gases quentes no evaporador, tem-se
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Q.gc%s = thPgas(Trﬁz - Tl‘floz) (4.62)

Q.galpor = mcCPvapor (chéz - ng (4.63)

Conhecendo a quantidade de energia transferida ao fluido frio pelo fluido quente, através
do balango de energia dado pela igualdade das equacges 4.62 e equacédo 4.63, a temperatura de
saida dos gases quentes do evaporador, T/, passa a ser conhecida e todos os estados

termodinamicos ficam fixados.

Tendo todos os estados termodindmicos determinados é possivel calcular a efetividade
do evaporador alto titulo, e determinar a area de troca térmica, ao usar a funcdo NUT do

software EES.

. Q#azpor
Aqui o termo Cpygpor = THZ_pHz — Crnax »
co ci

€ como

Cmin 5 (4 64)

Cmax

Tem-se como consequéncia que a efetividade do evaporador é mesurada a partir de

eH2 — 1 _ p(-NuTH?) (4.65)
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Ub24n2 (4.66)

min

NUTH? =

A area de troca total € mensurada e pode-se determinar o comprimento da tubulacéo do

AH2

evaporador por meio da expresséo L2 = —
s

A determinacéo do coeficiente de transferéncia de calor global U, foi feito por;

1 1 dxw, N 1 (4.67)
= H2 AHZ H2 H2
Unz Anz convggs Agas  Kmateriat Anz  cONWinor Avapor

convgizs, dxw, e convgy,, sd0 o coeficiente convectivo do lado do gés, a espessura de

parede da tubulacdo e o coeficiente convectivo do lado do vapor respectivamente (MUENCH,

1980).
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4.5.3 Evaporador de titulo baixo ( X < 70% )

Este equipamento é responsavel por transferir a energia dos gases quentes de exaustdo

para a agua saturada, até esta atingir titulo de 70%.

Na modelagem adotou-se;

e Lado do fluido quente (gases de combustéo):

Vazdo massica entrada m}?; Vazdo massica saida m}3
Temperatura de entrada Tj33; Temperatura de saida T/
Pressio de entrada P/*; Pressio de saida P/

hi » ho

Entalpia de entrada hY?; Entalpia de saida hl2

e Lado do fluido frio (Agua/vapor):

Vazdo massica entrada m!3; Vazdo maéssica saida mf3

ci
Temperatura de entrada T/3; Temperatura de saida T/Z3

Pressdo de entrada P23, Pressio de saida P13

Entalpia de entrada hf’3; Entalpia de saida h3

Considerando que a saida do lado frio seja vapor saturado com titulo de 70% e a entrada

seja &gua saturada na pressao de operacéo conhecida tem-se

PH3 = P[P (4.68)
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Fazendo uso da conservacao de massa pode-se afirmar que
. _— 3, H3 _ + H3
mgas =Mye = My (4'69)
> — 3y H3 —_ .3,H3
mvapor =Meo = mci (4-70)

No evaporador de baixo titulo sé ocorre transferéncia de calor latente, assim pode-se
afirmar pela equacdo 4.71, que a temperatura na saida e entrada sdo invariaveis e iguais a

temperatura de saturacdo na pressdo de operacgao.

Tg3 = ch? = sat(Pg3 (4-71)

A pressdo dos gases de exaustdo pode ser calculada, a partir de uma perda de carga

percentual nas tubulagdes AP, g3.

pis (4.72)

Utilizando o balanco de energia dado por ans = Q',,apor para obter a quantidade de

calor trocado entre os fluidos e a temperatura de saida dos gases quentes no evaporador. Entéo,

.ggs = TthPgas(Tiﬁ3 - Tiﬁ)3 (473)
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Q.1I;Ia3por = mcCPvapor (Tclg3 - Tg3 (4.74)

Conhecendo a quantidade de energia transferida ao fluido frio pelo fluido quente, através
do balanco de energia das equacdes 4.73 e equacdo 4.74, a temperatura de saida dos gases
quentes do evaporador T/!Z, passa a ser conhecida e todos os estados termodinamicos ficam
fixados. Tendo todos os estados termodinamicos determinados é possivel calcular a efetividade

do evaporador, para determinar a area de troca térmica, ao usar a funcdo NUT do software EES.
. C _ ledo’por =C
Aqui o termo Cpygpor = TH3_rH3 — “max
co ci

€ como

Cmin 5 (4- 75)

Cmax

Tem-se como consequéncia que a efetividade do evaporador é mensurada como

eH3 — 1 — p(-NUTH?) (4.76)
yyrHs = Jnsdns (@.77)
Crnin
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A area de troca total € mensurada e pode-se determinar o comprimento da tubulacéo do

AH3

evaporador por meio da expresséo L3 = —
s

A determinacéo do coeficiente de transferéncia de calor global U, foi feito por;

1 1 dxws 1 (4.78)

= H3 2H3 H3 H3
Unz Aps CONVygs Agas Knateriat An3 CONVyapor Avapor

Em que conv/l;, dxws e convy,,, séo o coeficiente convectivo do lado do gés, a

espessura de parede da tubulacdo e o coeficiente convectivo do lado do vapor respectivamente

(MUENCH, 1980).
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4.5.4 Recuperador

O recuperador ou economizador é o equipamento que transfere o calor proveniente dos
gases de exaustdo para a dgua, até o estado de agua saturada. A alimentacdo na entrada de fluido
frio desse trocador de calor e feita por uma bomba de alimentacéo e sua saida de fluido frio é

conectada a entrada de fluido frio do evaporador de baixo titulo

Como feito anteriormente, adotou-se;

e Lado do fluido quente (gases de combustéo):

Vazdo massica entrada mi*; Vazdo massica saida mis
Temperatura de entrada T/3*; Temperatura de saida T/%*

3 H4. g 1 H4
Pressdo de entrada Pp;*; Pressdo de saida Py,

Entalpia de entrada hl*; Entalpia de saida h}}

e Lado do fluido frio (Agua):

Vazdo massica entrada mi?*; Vazdo massica saida mi}

ci
Temperatura de entrada T/7*; Temperatura de saida T/i*

Pressio de entrada PHA*; Pressio de saida Pf*

cL

Entalpia de entrada h%Z*; Entalpia de saida hH*

ci 1
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Realizando o balanco de massa no recuperador, tem-se.

. — 3 H4 _ . H4

Mgas = Mpo = Mpy; (4.79)
> — ZH4 _ s H4
Magua = Meo = Mg (4.80)

Determinando a pressdo de saida, ao considerar que o sistema sofre uma perda de carga
dada por AP35 no lado quente e AP, do lado da dgua. As pressdes séo calculadas pelas

equac0es 4.81 para o fluido quente e 4.82 para o fluido frio.

PH4- — PPIL_IO4
hi — ApHA
,_APgas
< 100 ) (4.81)
H4
H4 — __ Pei
pit = Pd
1_2Fagua
< 100 ) (4.82)

Uma condicdo importante que deve ser respeitada € o valor do ponto da pinga, cujo
diferenca de temperatura deve ser sempre maior que zero para nao violar a segunda lei da

termodinamica. Assim,

T,{{f —THY > (4.83)
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Utilizando o balanco de energia dado por ans = Q',,apor para obter a condicdo de saida

dos gases quentes no recuperador e o calor transferido,

Q.ggs = ﬁlhclg’-lg‘las(Tifli4 - T}ﬁ)‘l) (4.84)
e
.1I;Icfpor = mcclyjapor TCI-é4 - TCI-l!4 (4.85)

Com a igualdade das equacdes 4.84 e 4.85 a quantidade de energia transferida ao fluido
frio pelo fluido quente e a temperatura de saida dos gases quentes do recuperador T/ passam

a ser conhecidas, deixando todos os estamos termodinamicos do recuperador fixados.

Tendo o C,,;, dterminado pela equacdo 4.86, pode-se calcular a efetividade do

recuperador conforme equacéo 4.87.

Cnin = CIIJ-I;aS (4.86)
H4 Cq(Tai*~Tho') (4.87)
& = Sgas = W
NUTH* = Unsdus (4.88)
CH4—

min
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Ao usar a fungdo NUT embutida no Software EES foi possivel utilizar a relacdo entre a

equacdo 4.87 e a equacdo 4.88 para mensurar a area de troca que atende a quantidade de calor

AH4-
LH4— —

— € possivel determinar o
27r

fornecido pelo balanco de energia. E ao usar a expressdo

comprimento total da tubulacéo.
O coeficiente de troca de calor global também é definido como feito anteriormente,

1 1 dxw, 1 (4.89)
= H4 AHA HA Ha
Una Ana  convggs Agas  Kmateriat Ana  COMWgpor Avapor

convgys, dxw, e convjiy,, séo o coeficiente convectivo do lado do gas, a espessura de

parede da tubulacdo e o coeficiente convectivo do lado do vapor respectivamente (MUENCH,

1980) .

4.5.5 Validacdo Da Caldeira Recuperadora De Calor Once Through

Para validar o modelo de HRSG elaborado, usou-se o trabalho de (GANAPATHY,

1990). A reproducéo foi feita com os dados abaixo e a comparagéo pode ser vista na Tabela 1.

Presséo de fluido frio 31,03 Bar;

Pressdo de gases de combustéo 1,4185 Bar;

Vazao massica de fluido quente (gases de exaustdo) m,; = 20,789 kg/s;
Vazao massica de fluido frio (agua) m, = 3,275 kg/s;

Temperatura de entrada do fluido quente no superaquecedor T/i* = 830,37 °K;
Temperatura de entrada do fluido frio no economizador T/* = 388,7 °K;

Temperatura de saida do fluido frio no superaquecedor T2 = 631,48 °K
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Tabela 4.1: Validacdo Da Caldeira Recuperadora De Calor

Temperatura de saida dos

Temperatura da ponta da

gases de combustdo no pinga

economizador
(Ganapathy, 1990) 456,5 K 27 K
Modelo proposto 461,7 K 242K

Percebe-se pelos dados apresentados na Tabela 4.1 que apds cederem calor ao fluido
frio, os gases de combustdo saem do recuperador com temperaturas bem préximas entre os dois
modelos. Assim, boas aproximacdes foram obtidas entre os resultados do modelo proposto e 0s
dados da literatura usada. Assim, o modelo desenvolvido para a caldeira recuperadora de calor

do presente trabalho foi considerado validado e pode ser empregado para o dimensionamento

do ciclo combinado.
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4.6 Interface Grafica Dos Modelos Desenvolvidos

Cada tdpico da modelagem dos processos vista no capitulo 4 foi escrita em forma de

sub-rotina no software EES. Interfaces graficas foram feitas para o gaseificador e ciclo

combinado para facilitar o uso dos codigos. Estas sdo mostradas nas Figuras 4.3 e Figura 4.4

respectivamente.

Calculale

My, = 23780 [kg/h]
Maeh = 7.136 [kg/h]
Myater = 485.5 [kg/h]
Mgteam = 23.78 [kath]

Mgy = 11635 [kgrh]

HHV, = 22370 [kdlkg]

migd 6 606 [ksis]

.

Feedstack |

CDR

&y, = 147764 [KW]

Tis =[300] [KI
Ash =[0,03] %]
mc =[2] (%]

Cya =[54.83] [kg
Hya =[6.18] kgl
Oy = 38.89 [kg]

Ny =[0.12] kgl

Ts

M gjr = 49933 [kg/h] ;

agent

nar =[80] %1

)

Gasification

v[3.76] 11
STFSR ={0,1] [%]
CDFSR =[0,1] [%]

Char

nee ={0.98]

ng = 0,02 [kmol]

Toxi = 561.8 [K]

1= 561,8 [K] Tcoz = 561.8 [K]

X{q = 28,05 [%] i

21,76 -j_
%44 =[0,002648] Py = 6.523 [%]

6,181
Dry syngas LHV,, = 5328 [kdim’]
LHVy4 = 5656 [kJ/K
» CGE =0,7716 [ gg [kJ/kg]]
~|[*+| DGY =3,174 [m’ikg]

[ 2

==

i

Cooling water

Mgy = 73575 [kgih]

M3yl = 20,55 [kgis]

n,ep = 0,02482 [kmnl]t neh

TarC =[1] [mgim’]

Tar & Water

Figura 4.3: Interface gréafica para usuéario final do modelo de gaseificador
Fonte: o proprio autor.
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Figura 4.4: Modelo grafico de ciclo combinado destinado a usuario final
Fonte: O préprio autor.
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Pode-se obter o cddigo e as interfaces do presente trabalho acessando o link

https://drive.google.com/drive/folders/1GJPZ Haf4fLG7iH33 7vWULTbfL3XPRv?usp=shari

ng. O autor ndo se responsabiliza pelo uso indevido do codigo disponibilizado, sendo de total

responsabilidade do usuario o uso do mesmo.

A validacdo do modelo de equilibrio quimico do gaseificador elaborado no presente

trabalho, esta detalhada em SILVA et al. (2020) e pode ser vista na Tabela 4.2.

Tabela 4.2: Validacdo do modelo de gaseificacdo com dados experimentais de Wei et al. (2011)

Dados da Biomassa (Lascas de madeira)
C1H1.400.63No005 | MC = 12% / Cinzas = 1,15% / T = 850 °C / ER = 3.4/ HHV = 19590 ki/kg
Vol.% Modelo proposto Wei et al. (2011)
CH, 2.4 2.41
co 23.63 21.62
H, 18.7 19.92
o, 11.4 11.58
N, 43.87 45.20

Os valores apresentados nas interfaces dos programas, sao condi¢fes de operacao
funcionais do CCGI. Usando valores da analise elementar dos residuos da Pinus Elliottii

(MENDIBURU et al., 2014), comumente descartados pela industria madeireira brasileira.
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5 Resultados e Discussoes

5.1 Gaseificagéo

A principio, em um primeiro experimento computacional, avaliou-se a influéncia da
razdo Ar/Combustivel nas reacdes de gaseificacdo, e no desempenho do reator. O experimento
computacional foi realizado com um fluxo massico de 10 kg/h de combustivel solido entrando
no gaseificador, este Gltimo operando a uma pressao de 1,0 bar, em que uma mistura de Ar,
vapor e 0 CO, (agente gaseificante) adentram o reator com a temperatura de 328,15 °C. O
percentual de vapor e C0O, foram, respectivamente de 1% e 1,5% em relacdo a massa de
biomassa, e o restante ar atmosférico. A composic¢do do combustivel solido foi de 50,91% em
massa de Carbono, 6,13% de Hidrogénio, 42,73% de Oxigénio, 0,23% de Nitrogénio, 12,93%

de umidade e 0,51% de cinzas.

A Figura 5.1 mostra a composi¢do do gas de Sintese, em base seca, e a temperatura da

reacao ao variar-se a quantidade de Ar do processo de gaseificagéo.
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Figura5.1: Composicdo do géas, temperatura de gaseificacdo versus razao Ar/Combustivel (ER)
Fonte: O proprio autor

Na Figura 5.1 € possivel observar que na faixa da razdo AR/Combustivel em que se
opera a gaseificacdo, as quantidades de Monoxido de Carbono e Didxido de Carbono sdo
relativamente constantes. Verifica-se também uma reducdo do Hidrogénio com o aumento da
massa de ar fornecida. Como o Syngas puro é composto por CO e H,, para uma melhor
qualidade almeja-se uma maior concentracdo dos mesmos, sendo esta, obtida usando um fluxo

massico de ar de 12,78 kg/h no presente cado, melhorando assim a qualidade do gés de sintese.

A queda do percentual de H, esta em parte associada com o aumento de metano CH,,
pois a formacgédo do CH, consome 0 hidrogénio do meio. A queda do percentual de hidrogénio

H, no gas de sintese, é proveniente também do aumento da massa de vapor d’agua formada na

gaseificacéo.
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A linha de temperatura adiabatica representada pela variavel Temp, mostra um aumento
de temperatura proporcional a massa de ar inserida. E observado que a temperatura aumenta

com o0 aumento da razdo ar-combustivel, pelo aumento da massa de insumo que foi oxidada.

Para os mesmos parametros da simulacao anterior, e mantendo a razéo de equivaléncia
constante de ¢ = 3,284, para observar somente os efeitos da vazao de vapor. VVariou-se a massa

de vapor que entra no reator para avaliar a influéncia deste parametro na qualidade do gés de

sintese.
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Figura 5.2: Composi¢do gas vs quantidade de vapor inserida no reator
Fonte: O préprio Autor

Pode se observar que a temperatura decresce com 0 aumento da concentragdao de vapor
d’agua no agente gaseificante. 1sso ocorre devido ao consumo de calor pelo vapor, logo conclui-

se, que na pratica, valores elevados de vapor d’agua no agente gaseificante devem ser
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acompanhados por aumentos na concentracdo de oxigénio, provocando a necessidade de
extracdo de oxigénio puro da atmosfera, encarecendo a planta de gaseficacdo. Ao empregar o
oxigénio puro com vapor d’agua em reatores industrias de grande, se obtém um gas de sintese

de alta qualidade, contendo basicamente C0,, CO, H,0 e H,.

Nota-se também na Figura 5.2 0 aumento no percentual do dioxido de carbono CO, e
reducdo no percentual do monoéxido de carbono CO quando se eleva a massa de vapor d’agua

no agente gaseificante.

A Figura 5.3 apresenta o poder calorifico do gas em funcdo do aumento do vapor d’agua

no agente gaseificante.
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Figura 5.3: Poder calorifico inferior do gas vs Massa de vapor que entra no reator
Fonte: O proprio autor
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Notadamente como pode ser visto na Figura 5.3 o gas perde poder calorifico com o
aumento do vapor d’agua no agente gaseificante. Devido ao aumento dos niveis de CO, e
diminuicdo do CO, provocados pela baixa temperatura na zona de reducdo. Que esta de acordo

com o que BABU e SHETH (2006) apontaram em seu trabalho.

E necessario observar também a influéncia da composicio do combustivel solido a ser
gaseificado no processo. Para isso, usou-se 0s mesmos paramentos do primeiro experimento
computacional, variando apenas as quantidades de carbono e hidrogénio de um material
sintético. Diminuindo o percentual do carbono e aumentando o percentual de hidrogénio pdde-

se gerar o gréafico da Figura 5.4.
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Figura 5.4: Composicao do gas Vs aumento de hidrogénio em relagéo o carbono do solido

Fonte: O proprio autor
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Na Figura 5.4 é perceptivel que o aumento do percentual de Hidrogénio paralelo a
reducdo do carbono da biomassa, € acompanhado do aumento de temperatura da reacdo. A

Figura 5.5 mostra uma reducdo da eficiéncia do gas para o aumento da razdo H/ C.
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Figura 5.5: Eficiencia do gas de sintese para o aumento da raz&o H/C no insumo gaseificado

Fonte: O préprio autor

O cdbdigo de gaseificacdo desenvolvido permite realizar inGmeros experimentos
numéricos, relevantes na tomada de decisdo das condicdes reais de operacdo do reator. A
composicao do gas obtida permite realizar o estudo de desempenho da conversdo do mesmo
em magquinas térmicas, de ciclo simples ou combinado para geracao de poténcia, objeto central

desta dissertagéo.
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5.2 Geracédo De Poténcia

5.2.1 Ciclo Turbina a Gas

5.2.1.1 Validacdo Do Modelo

e Paravalidar o modelo de Turbina a gas do presente trabalho, usou-se os dados

da Turbina M1A-17 do grupo gerador GPB17 da fabricante AMA Energy. Como

pode ser visto na tabela 2, boa aproximacéo foi obtida pelo modelo de Turbina a

Gas proposto. A Tabela 5.1 apresenta os resultados da validacdo do modelo. Para

se obter resultados similares foram adotados os seguintes valores relacionados as

irreversibilidades do ciclo Brayton, considerando 5 °C para a temperatura de

entrada da turbina:

e 85 % para a eficiéncia isentropica do compressor;

e 88 % para a eficiéncia isentropica da turbina;

e 1,5 kPa para a queda de pressdo na camara de combustéo;

e 40,53 kPa para a queda de pressdo no exaustor de calor.

Tabela 5.1: Validacdo Do Modelo De Turbina a Gas

Dados: Catalogo da M1A-17 | Modelo Proposto | Erro Relativo
Razéo de Pressao 6 6 0
Poténcia liquida gerada (kW) 1755 1755 0
Eficiéncia (%) 27,35 29,86 2,51
Temperatura Exaustéo (°C) 526 572,5 46,5
Vazdo massica (kg/s) 8,0 8,01 0,01
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Apbs validado o modelo, considerou-se o uso de um gas de sintese com poder calorifico
inferior LHV da ordem de 5 kJ/kg para ser usado na turbina a gas. Com isso, p6de-se avaliar o
consumo de gas de sintese para diversos niveis de poténcia (Figura 5.6), ja que o fabricante ndo
fornece dados sobre o uso de Syngas na presente turbina. Os valores ilustrados foram obtidos

para as condi¢des operacionais da turbina descrita na Tabela 5.1.

1,75

—
[3

1,25

0,75

05

Poténcia Gerada [ MW ]

0,25

0 0,025 0,05 0,075 0,1 0,125 0,15

Consumo de Combustivel [ kg/s ]

Figura 5.6: Consumo de combustivel com o uso de gas de sintese de 5 kJ/kg
Fonte: O proprio autor
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5.2.2 Ciclo Turbina A Vapor

5.2.2.1 Validacdo

Na reproducéo do ciclo a vapor, usou-se 0 modelo de Turbina a Vapor B0,5-1,0 / 0,15

da série XN-M30 fabricada pela Xinning Group, cujos dados operacionais podem ser vistos na

Figura 5.7. Como mostrado pela Tabela 5.2, ha compatibilidade entre os dados fornecidos pelo

catalogo e o modelo proposto no presente trabalho. Para se obter resultados similares foram

adotados os seguintes valores relacionados as irreversibilidades do ciclo Rankine:

e 65% para a eficiéncia isentropica da bomba;

e 70% para a eficiéncia isentropica da turbina;

e 290 kPa para a queda de pressao na caldeira;

e 131,1 kPa para a queda de presséo no condensador.

Tabela 5.2: Validagéo Do Ciclo a Vapor.

Dados: XN-M30 | Modelo Proposto | Erro Relativo
Pressao de vapor na entrada turbina (kPa) 1000 980 20
Poténcia nominal (kW) 500 501,94 1,94
Temperatura do vapor de entrada (°C) 300 300 0
Vazao de vapor por poténcia gerada (kg/kwh) 16,6 16,6 0
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Product model

number
B0.33-0.98/0.3
B0.3-0.98/0.198
B0.33-0923802
Ei1.35-0.98/0.15
BD43-1.0802
E0.45-0.910.2
B0.5-1.10.15
B0.5-0.98/10.2
B0.5-1.0/0.15
B0.5-0.7/0.15
B0.53-0.980.2
BO0.7-0.98/0.3

Turbina a Vapor [kw]

éncia

Pot

Factory
Code

XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30
XN-M30

Figura 5.7: Especificagdo técnica de diferentes modelos da série XN-M30
A partir de Xinning Group
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(rpm) pressure (MPa) temperature ("C)
3000 0.98 300
3000 0.93 300
3000 0.93 300
3000 0.98 270
3000 1.08 300
3000 0.9 300
3000 1.1 330
3000 0.98 300
3000 1.0 300
3000 0.7 300
3000 0.98 300
3000 0.93 300
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Figura 5.8: Poténcia gerada pela turbina a vapor em funcgdo da vazao massica d’agua
Fonte: O proprio autor.
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A Figura 5.8 mostra a poténcia gerada na turbina em funcéo da vazdo de vapor. Estes
valores tem forte influéncia na poténcia global de um possivel ciclo combinado. A vazéo de
vapor d’agua limita a poténcia do ciclo Rankine a partir da energia disponivel nos gases de

descarga da turbina a gas.

5.2.3 Ciclo Combinado

Propdem-se uma combinacgdo entre as turbinas a gas e a vapor d’agua. Para isso é
necessario extrair a energia dos gases de descarga do ciclo de turbina a gas para operar o ciclo
Rankine. Essa extracdo se da numa caldeira recuperadora de calor. Para combinar os dois ciclos
0 modelo de caldeira recuperadora de calor Once Through foi usado para dimensionar a caldeira
e extrair a energia térmica dos gases da Turbina a Gas M1A-17, ao ser usado na geragdo de

vapor que alimenta a Turbina a Vapor XN-M30.

Os parametros de desempenho da turbina a gas e turbina a vapor sdo 0s mesmos
apresentados na validacéo dos dois ciclos. Com a turbina a gas exaurindo 8,01 kg/s a 572 °C de
gases quentes cuja energia sera empregada na producdo de vapor d’agua na caldeira
recuperadora. Esta, recebe dgua a 49,15 °C e fornece 1,3 kg/s de vapor a 300 °C a uma pressao
de 9,8 bar. Com isso, a turbina a vapor consegue produzir a poténcia liquida de 283 kw,

conforme ilustra a Figura 5.8, totalizando 2038 kw gerados pelo ciclo combinado.

A caldeira recuperadora de calor proposta foi dimensionada de forma a recuperar o
maximo de calor possivel, para isto, a analise da temperatura minima da Ponta da Pinca é feita

a sequir.
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5.2.3.1 Analise de Ponta da Pinca (pinch analysis)

Abordou-se no item 3.5.1 a importancia da existéncia de um delta de temperatura entre
a temperatura dos gases de exaustao e a temperatura de entrada da agua no evaporador (Ponta

da Pinca) para otimizar a transferéncia de calor entre os dois fluidos.

A anélise objetiva minimizar a diferenca de temperatura entre os dois fluidos, na ponta
da pinc¢a (Figura 3.11), estabelecendo os limites operacionais da caldeira recuperadora, sem que

ocorra a violacao da segunda lei da termodinamica.

Variando-se a temperatura de saida dos gases da turbina gerou-se a Figura 5.9 que ilustra
a analise do ponto da pinca da caldeira recuperadora de calor. Quanto menor for a diferenca de

temperatura na ponta da pinca, maior sera o calor transferido para a agua.

A linha azul da Figura 5.8 mostra que a partir da barra vertical para a direita indica todas
as diferencas de temperatura onde ocorrera a transferéncia de calor dos gases de combustéo
para a dgua. No sentido contréario, a troca é impossibilitada pois viola a segunda lei da

termodinamica.

Usou-se o recurso de maximo e minimo do Software EES para determinar a minima
diferenga de temperatura entres os fluidos, que foi de 59,39°K. A partir destes valores tem-se a
quantidade méxima de calor que pode ser trocada, cujos limites de temperatura do fluido frio
definem a vazdo massica de agua na caldeira. Com isso pdde-se fazer o dimensionamento dos

trocadores de calor que compdem a caldeira recuperador para efetuar a proposta.
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Figura 5.9: Verificacdo das diferencas de temperatura na ponta da pinga.
Fonte: O préprio autor
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5.2.3.2 Dimensionamento Da Caldeira Recuperadora De Calor De Passe Unico

O dimensionamento da caldeira é feito para recuperacdo maxima da energia contida nos
gases de exaustdo da turbina a gas. Os parametros de operacédo da caldeira de passe unico para

unido dos Ciclos sdo especificados na Tabela 5.3

Tabela 5.3: Especificacdo dos parametros de operacgéo da caldeira recuperadora

Pressao de operacdo da caldeira 980 kpa

Perda de carga dos gases de exaustao 40,53 kpa

Calor especifico médio dos gases de exaustdo 1,16175 kj/kg-k

Temperatura de entrada da agua 49,15 °C

Fluxo de gases de exaustao 8,01 kg/s

Temperatura de entrada dos gases de exaustdo | 572 °C

Temperatura de saida dos gases de exaustdo 140,25 °C
Temperatura de saida do vapor 300 °C
Vazéo de vapor 1,3 kg/s

Delta minimo de temperatura da Ponta da Pinga | 38,42 °K

Calor transferido para a gua 3972 kw

Area requerida para a troca térmica 388,7 m?2
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Usando tubulacao de aco comercial com diametro externo de 1,66 polegadas, diametro
interno de 0,140 polegadas, especificos para geradores de vapor. A area de troca térmica
requisitada é obtida com: Tubulacdo de 1406 metros de comprimento para 0 economizador,
1191 metros para o evaporador de baixo titulo, 233,2 metros para o evaporador de titulo elevado
e 103,3 metros para o superaquecedor. No total, tem-se uma caldeira recuperadora de calor com

2934 metros de comprimento de tubos.

Para facilitar a construcdo da caldeira recuperadora sdo usados tubos de 5 metros de
comprimento, conforme a Figura 5.10. As serpentinas feitas pela fileira de tubos devem ser
compostas por 37 tubos. E 16 serpentinas devem ser dispostas em paralelo de forma a promover
colunas dentro do casco da caldeira recuperadora. Desta forma a caldeira recuperadora terd uma

massa proxima de 8734 kg.

(Gases quentes de

combustio
ﬁ Superaquecedor
| %y Saida de
C ) vapor
Evaporador de
Tubos em filefra —_— —¥ | alto titulo
Evaporador de
[ baixo titulo
| _—— Recuperador
| Agua de
alimentacdo
I |
Largura !
5 metros

Figura 5.10: llustracdo da caldeira recuperadora dimensionada para combinacédo das turbinas
Fonte: O proprio autor
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A Tabela 5.4 traz uma comparacéo entre as eficiéncias dos ciclos, a mesma mostra que
0 ciclo combinada tem maior eficiéncia em comparacdo aos demais. E esta de acordo com

outros trabalhos como 0 de GABBAR (2017)

Tabela 5.4: Comparacao entres as eficiéncias dos ciclos
Ciclo a Gés Ciclo a Vapor

Ciclo Combinado

Eficiéncia 27,35 % 7,91 % 31 %

5.2.4 Planta De Gaseificacdo De CDR Integrada A Planta De Ciclo Combinado

Tendo cumprido a proposta de combinar os ciclos de turbina a gas e vapor, propéem-se
também uma planta de gaseificacdo de Combustivel Derivado de Residuo (CDR) integrada a
planta de ciclo combinado, para a conversdo de CDR na faixa de 5 a 10 toneladas diarias.

Variagdes nas propriedades de RSU e CDR podem ser vistas na Tabela 5.5 (Brasil et al., 2021).

Tabela 5.5: Propriedades de RSU e CDR

base RSU CDR
Analise Imediata (kg/kg,,,)
Umidade (%) Umida 31,0-385 2,9-387
Volateis (%) Seca, sem cinzas 871 74,6-99,4
Cinzas (%) Seca 16,6-4L4,2 78-3L5
Energia Intrinseca
PC (MJ/kag) Seca, sem cinzas 12,1-225 16,1-29,3
Analise Elementar (kgy/kg,,)
C(%) Seca, sem cinzas 33,9-56,8 42 5-687
H (%) Seca, sem cinzas 1,72-8,46 5,84-15,16
0 (%) Seca, sem cinzas 224-385 15,8-437
N (%) Seca, sem cinzas 0,7-1,95 0,22-237
S (%) Seca, sem cinzas 0,22-1,4 0,01-1,27
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Na planta proposta, adotaram-se 0s seguintes valores (Tabela 5.6) para 0 CDR e para o

processo de gaseificagéo:

Tabela 5.6: Valores adotados para 0 CDR e planta de gaseificacdo

Composicdo do CDR 51%C;85%H;39%0;15%N;
12 % umidade e 6 % de cinzas

Consumo de CDR 7,2 toneladas / dia

Pressao gaseificador 1 bar

Razdo de equivaléncia ¢ 35[]

Converséo do carbono sélido 98%

Producéo de alcatrdo 100 mg/Nm?®

Perda de calor do reator para 0 meio 10%

Percentual de metano no gas de sintese 1,63%

Eficiéncia do pré-aquecedor do agente gaseificante Ar | 70%

Com base nestes dados, os seguintes parametros da Tabela 5.7 caracterizam o processo

de gaseificacéo:
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Tabela 5.7: Caracteristicas do processo de gaseificacdo

Entrada de CDR no gaseificador - (1iicpg) 300kg/h

Poder calorifico do CDR - (PCS) 22339 kj / kg

Fluxo de energia que entra no gaseificador — (mgpg * PCS) | 1862 kw

Temperatura do reator de gaseificagédo 1071,3 °K
Entrada de agente gaseificante Ar 604,5 kg /h
Eficiéncia térmica do processo 81,23 %
Razdo de equivaléncia ¢ 35[]

Com o processo de gaseificacdo operando nestes paramentos, consegue-se um gas de

sintese com as caracteristicas da Tabela 5.8.

Tabela 5.8: Caracteristicas do Syngas obtido

Composicéo do Syngas 21,88% CO; 26,03% H,; 1,629% CH,;

8,108% CO,; 42,35% N,

Volume especifico 2,696 m3¥/kg
Poder calorifico superior 5567 kj/m3 e 6173 kj/kg
Saida de Syngas 925,8 kg /h
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Com estas caracteristicas de gas de sintese, o ciclo de turbina a gas opera com 0s

parametros mostrados na Tabela 5.9.

Tabela 5.9: Pardmetros do ciclo de turbina a gés

Perda de carga da camera de combustéo 1500 pa
Razédo de compressao 6 [-]
Eficiéncia do compressor 85 %
Eficiéncia da turbina 90 %
Consumo de Syngas 925,8 kg /h
Consumo de Ar 5990,4 kg /h
Temperatura do Ar 15°C

Saida dos gases de exaustdo 6619,2 kg/h ou 1,922 kg/s
Temperatura de saida dos gases de exaustao 572,3°C
Poténcia requerida pelo compressor 438,48 kW
Poténcia elétrica gerada 465,51 kW

Os dados de exaustao da turbina a gas foram empregados na definicdo do delta minimo
de temperatura da ponta da pinc¢a e do calor total que pode ser recuperado pela caldeira de passe
unico. Nestas condigdes de exaustdo da turbina a gas, a vazdo massica de vapor d’agua foi definida

em 0,335 kg/s, caracterizando os dados de operacdo da caldeira mostrados na Tabela 5.10.
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Tabela 5.10: Parametros de operacdo da caldeira de passe Unico

Temperatura de entrada da dgua 49,15 °C
Temperatura de entrada dos gases de exaustao 572,3°C
Temperatura de saida dos gases de exaustao 141,85 °C
Vazdo dos gases de exaustdo 1,922 kg /s
Pressdo interna da caldeira 980 kPa
Perda de carga dos gases de exaustao 40,53 kPa
Producdo de vapor 0,335 kg/s
Temperatura de saida do vapor 300 °C
Energia transferida a 4gua até estado vapor 950,4 kw
Delta minimo de temperatura da Ponta da Pinga | 45,72 °K
Area de troca térmica 93,17 m?

Diametro externo dos tubos

1,66 Polegadas

Diadmetro interno dos tubos

0,14 Polegadas

Comprimento dos tubos 5 metros
Numero de serpentinas 16 []
Numero de tubos por serpentina 91[-]
Peso da caldeira 2094 kg
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Os parametros da Tabela 5.11 fixam os dados de operacédo do ciclo vapor e a poténcia
gerada, a partir da vazao méssica maxima de vapor de 0,335 kg/s.

Tabela 5.11: Parametros de operacdo do ciclo vapor

Pressdo da caldeira 980 kPa
Queda de presséo da caldeira 290 kPa
Queda de presséo no condensador 131,1 kPa
Eficiéncia da turbina vapor 70 %
Eficiéncia da bomba 65 %

Energia requerida pela bomba 1,503 kJ / kg;
Energia consumida pela bomba 0,503 kW
Energia disponibilizada pela turbina 218,237 kJ / kg
Poténcia elétrica produzida 73,11 kW

Com a planta proposta é possivel obter uma poténcia liquida de 511 kW. A Figura 5.11
ilustra esquematicamente a estruturacdo da planta. A eficiéncia de conversao total da planta é
de 27% baseado no poder calorifico do CDR. A eficiéncia de conversédo do ciclo combinado €
de 32%, baseada no poder calorifico do gas de sintese. O baixo valor para a eficiéncia do ciclo
combinado advém do trabalho necessario para comprimir o gas de sintese e o ar do ciclo que

juntos demandam 439 kW.
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Planta de Gaseificacdo Integrada a Planta de Ciclo Combinado

CDR
R “S— -

300 kg/h g ; Syngas Limpo
T. Ambiente g = e Seco

E — Caracteristicas do Syngas

A © 21.88 % CO
ALy fs o Ciclone 26.03 % H2
604,5kg/h |Z 2 1,629 % CH4
476,65°C S X . 8,108 % CO2

= T Syneas 42.35 % N2

PCS = 6173 kj/kg

P.ambiente l I
Vol. Especifico = 2,696 m*/kg

Cinzas

19,15 kg/h Consumo de Syngas
925,8 kg/h

Planta de Ciclo Combinado

Camara de
Combustio

na () Welétrico = 465,51 kw

Compressor

Wcompressor
438 48 kw
Ar
5990.4 kg/s Gascs dec exaustac
T=15°C 69192 ke/h

5723 °C

Exaustiio dos gases a 1 Atm
com 141,85 °C

595

Vapor
1206 kg/h

Chaminé

Caldeira de
Recuperacio

980 KPa

Whomba = 0,503 kw Agua de Arrefecimento

AP Condensador
Bomba 131,1 kpa

Figura 5.11: Planta De Gaseificagdo De CDR Integrada A Planta De Ciclo Combinado
Fonte: O Proprio Autor
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6 Conclusoes

Os objetivos do presente trabalho foram alcangados e o codigo computacional

desenvolvido é capaz de simular processos de plantas térmicas com gaseificagdo integrada.

O modelo de gaseificador desenvolvido com o equilibrio quimico permitiu prever a
composicdo do Gas de sintese gerado a partir de biomassa ou CDR, o seu poder calorifico e

valores de varidveis que otimizam o processo de gaseificacao.

Assumindo-se a conversdo de 7,2 toneladas por dia de CDR, foi possivel dimensionar
uma planta de ciclo combinado turbina a gés e vapor d’agua que disponibilizam até 511 kW de
poténcia elétrica. O modelo de geracdo de poténcia a partir da queima do Gas de sintese em
uma turbina a gas de um ciclo combinado, indicam possibilidade de se atingir eficiéncias de
conversdo globais da ordem de 27%, baseado no poder calorifico inferior do CDR e de 32%
para o ciclo combinado, baseado no poder calorifico do gas de sintese. A caldeira recuperadora

de calor tem aproximadamente 2,0 toneladas de tubos de ago especifico para geragédo de vapor.

Os resultados da planta de gasificagdo integrada a ciclo combinado mostram que a
tecnologia de gaseificacdo de RSUs e posterior queima em ciclos de geracdo de poténcia,
quando comparada com outras tecnologias antigas (STEHLIK, 2009) como a incineracéo direta
dos RSUs (GABBAR, 2017), a gaseificacdo apresenta maior benéfico na eficiéncia de

recuperacao da energia contida nos residuos solidos descartados.
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7 Sugestao Para Trabalhos Futuros

e Incluir um modelo econdmico para calculo dos investimentos iniciais e de

operacdo da planta integrada.

e Dimensionar uma planta com oxi-gaseificacdo e vapor d’agua para producdo de

gas de sintese de elevado poder calorifico e possibilitar captura de carbono.

e Preparar o codigo para realizar estudos de otimizagdo com as rotinas proprias da

plataforma EES, inclusive com algoritmos genéticos.
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Anexo 1: Sub-rotina ciclo a Gas

File:Ciclo a G&s.EES 03/09/2021 17:51:19 Page 1
EES Ver. 10.835: #2450: For use only by students and faculty in Mechanical Engineering, University of Brasilia, Brazil

SUBPROGRAM gasturbne (PR; LHV; Wog Tevis Tezsin Tams he; g hpt : htgas Wes Wi Wit M; Mie1gas Mt2pok Meot Mekgphi

Tor Po TS PSS T4l P TS) L Tg) P AF g; AF )

dn =1 [atm]‘- 101325 ‘:tim Pressdo ambiente
k

LHV; = LHV ‘ 1000 _IJ(jW(gg_‘
Estado 1
T: = Twmp Temperatura
P1 = Btm Pressao
si = s(Air;T=T;P=P) Entropia
hi = hAir; T=T) Entalpia

Estado 2
P, = PR - R Pressdo
Ss2 = $ Balango de entropia para o processo reversivel no compressor
hs2 = h(Air; s =s,. P =P, ) Balanco de entalpia para o processo reversivel no compressor
Wir':E = b2 - h1 Trabalho por massa requesitado pelo compressor (processo reversivel)

. int

W'Qt = —;’c‘; Trabalho por massa requesitado pelo compressor(processo real)
h, = b+ V\Tt Entalpia na saida do compressor (processo real)
s, = s(Air;h=h;P=P) Entropia na saida do compressor (processo real)
T, = T(Air;h=h) Temperatura na saida do compressor

Estado 4
T4 = Tin temperatura
P4 = B Pressao
hs = HAir; T=T) Entalpia

ss = s(Air;T=Ty;P=P) Entropia
Estado 5
Atualiza a pressao na turbina que alimenta o compressor

Atualizacdo a razdo ar/combustivel

Ss;5 = % Balanco de entropia
hss = h(Air;s =ss P=Ps) Entalpia na saida da turbina
W™ = (hs - hgs) - |1 +——| Trabalh

ngt = \Na si5 AF, Trabalho por massa
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Wigntt = hgt - V\}:;t Trabalho por massa real
he = o | We
1 4+_1 | Entalpia na saida da turbina (processo real)
AF,
ss = s(Air;h=h;P=Ps) Entropia na saida da turbina (processo real)
Ts = TAir;h=h ) Temperatura na saida da turbina que alimenta o compressor
Wigntt = \}}T Garante igualdade na poténcia do compressor e na turbina que alimenta o compressor
Estado 6
T¢e = Tin Temperatura
Ps = B Pressao
he = hAir;T=T ) Entalpia

se = S(Air;T=Ts;P=Ps) Entropia

h'1+L+ﬂ—@-l+ + Bal d ia (Combustor 1

5 AF, AF, AF, AF, alanco de energia (Combustor 1)

Estado 7

P; = Bim
Ss;7 = § Pressao de saida na turbina que alimenta o gerador
hg; = h(Air;s=s7;P=P) Entalpia na saida da turbina que alimenta o gerador(processo reversivel)

int 1 . .
Wie = (he - hg7) - |1 + AF + AF Trabalho por massa na turbina que alimenta o gerador

e} p
Wigtt = hpt * W::)t Trabalho por massa na turbina que alimenta o gerador (processor real)
int
h, = b - Wot . . . .
1+ + 1 Entalpia na saida da turbina que alimenta o gerador(processo real)
AF, AF,

s; = s(Air;h=h;P=P) Entropia na saida da turbina que alimenta o gerador(processo real)
T; = T(Air;h=h) Temperatura na saida da turbina que alimenta o gerador
hs = h por nado existir regeneracao
hy +S0VC = o1 4 Balanco d ia (combustor 2

3 AF, AF, alanco de energia (combustor 2)

LHV; LHV; int
check = +—+t—- W i
ke b AF, AF, ot Checa o balango de energia
int

thas — Wot

100 LHV; + LHV; Eficiéncia do ciclo a gés

AF,  AF,

* int . . ,
Wy = Vgt * M Fluxo de massa de ar na entrada do cilco a gas
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. r.r] r'r]
£ AF, AF, Fluxo de massa total de combustivel
. ﬁ‘] .
Mrt1gas = AF Fluxo de massa de combustivel no combustor 1
g
. r'r1 .
Me2pot = AF Fluxo de massa de combustivel no combustor 2
p
Mot = M+ m
. . kg/hr .
Mekgohr = M- | 3600 m converte a massa de combustivel para kg/hr
SFC = m- 9 -
W ‘ 0,001 —‘
w

Mudanca de nomenclatura da temperatura para evitar conflito entre as varidveis das sub-rotinas

T, =7

P = 8
- ¥
P = B
.-t
Py = B
T - ¥
P = ©
- ¥

P, = P

END gasturbne



Anexo 2: Sub-rotina Ciclo Rankine
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SUBPROGRAM  CicloRankine (Tsaidatrsc Tc; Pbibai DPcondensador DPHrsa: hp; he: T1; T2 P2 T3y Py Ta; Py Quimidot Q condimsdat
W g\m:dot W t\m;dot hRankind

P
P, =B - | 100000 —2—| pressio da caldeira

bar
F$ = 'Water'Fluido de operacéo
Parametros de performance dos equipamentos
DTewonda = 7 [K]Diferenca de temperatura de aproximacdo no condensador
DT, = 35 [K]Diferenca de temperatura de aproximacao da caldeira
DPcond = DBondensador - ‘ 100000 2
bar

DP, = DRBrsg - ‘ 100000 Pa_

bar

DPcon4.5 [kPal*convert(kPa;Pa)
Perda de pressdo no condensador
DPL,=792 [kPal]*convert(kPa;Pa)
Perda de pressao no caldeira

Estado 2, saida da caldeira / entrada da turbina

P, = B - DPy Pressao

T, = Taidavrse TH-DTp, Temperatura

h, = h(F$;P=P,; T=T) Entalpia especifica
s, = s(F$;P=P,; T=T ) Entropia especifica

Estado 4, Saida do condensador / Entrada da bomba
Xs = 0 [-]Qualidade
T4 = T + Dltona Temperatura
ss = s(F$;x=x%;T=T) Entropia especifica
hs = NF$;x=x%;T=T) Entalpia especifica
Ps = PF$;x=x%;T=T) Pressio
vs = UF$;x=%;T=T) Volume especifico

Estado 1, Saida da bomba / Entrada da caldeira

P. = B Pressao de entrada na caldeira
Sss1 = % Entropia especifica ao sair da bomba (processo reversivel)
hs: = h(F$;s=s:;,P="P ) Entalpia especifica ao sair da bomba (processo reversivel)

V.Vs°;p\m = E‘,l— h4
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Trabalho por massa na bomba (processo reversivel)

\fV‘p\m = ::Z\m Trabalho por massa na bomba (processo real)

h, = h + W\m Entalpia especifica ao sair da bomba (processo real)

s; = s(F$;h=nh;P=P ) Entropia especifica ao sair da bomba (processo real)

T, = T(F$ ;h=h;P=P ) Temperatura ao sair da bomba (processo real)

Wp‘;lC\m =y [%] Fluxo incompressivel pro massa ao sair da bomba
Estado 3, saida da turbina / entrada condensador

P; = R + DRong Pressdo de saida na turbina

Ss;3 = § Entropia especifica na saida da turbina (processo reversivel)

hgs = h(F$;s=s3P=P;) Entalpia especifica na saida da turbina (processo reversivel)

W;;t\m = h - hg3 Trabalho por massa (processo reversivel)

W’t\m = 'W;t\m * ht Trabalho por massa (processo real)

h; = b - V'V't\m Entalpia especifica na saida da turbina (processo real)

s3; = s(F$;h=h;P=P;) Entropia especifica na saida da turbina (processo real)

Ts = T(F$;h="h;P=P;) Temperatura na saida da turbina

x3 = XF$;h=h;P=P;) Qualidade do vapor na saida da turbina
Balango de energia

Qb = b - hy Caldeira

Qcsnam = B - hs Condensador

check = W, + Qgam - Wam - Ot Checa o balanco de energia

Wieom = Wm - Wem  Poténcia liquida gerada
hRrankine Wﬁet\m oA . . .
= — Eficiéncia do cliclo Rankine
100 Qt\m
_ W'p\m , ~
bwr =— Célculo da razéo de back work

t\m

Q
hea‘;ate;BtupkWhr =Tr B_\m - (3412 -
Wﬁet\m

Btu/kW-hr
— | Taxa do calor em Btu/kW-hr

END CicloRankine



Anexo 3: Sub-rotina Once Through

File:Sizing Once Through.EES 22/11/2021 10:54:59 Page 1
EES Ver. 10.835: #2450: For use only by students and faculty in Mechanical Engineering, University of Brasilia, Brazil

size =11/4 Dgy=1.66  Wall tickness = 0.140 D, = 1.380

Dow = 1,66 [in]-

0.0254 - _ﬂ\
N

Wik = 0,14 [in] - ‘0,0254 . 1‘
In
Dint = Dout -2 Wiick
WPF = 2 [lbm/ft]
Ibm/ft

kg/m
WEIGTH = (L, + L, + Ly + Ly ) - WPF - ‘1,488 -g—‘

Ll + L2 + L3 + L4 = NCOI . Nrow . W|dth
Liw = L + Ly +Lsg + Ly

N col = 16

Nrow = ?

Width = 5 [m]

Gas Turbine flue gas composition

Xn2 = 0,7
Xy2o = 0,08
Xco2 — 0,05

known temperatures: T6 (gas turbine exhaust ////// T20; T19; T18 Rankine cycle

Te = ConvertTemp (C; K 527,05 [C])

1,01 - Tey (Water;P=P conq )

—

=

©
1

Tio = Teu (Water;P=P 4 )

ConvertTemp (C; K 300 [C])

—

N

o
1

opp = Tg — Ty

varibles to solve
T, =277

T78 =?2?7?
=777

T8
To =799

Pressures

Pa
ép = 0,1 [atm]- ‘101325 - —
atm
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Pa
1,4 [atm] - ‘101325 L —

P
6 atm

P7:P6—6P

P = P; — 0p

Pg = P — 0op

P92P8—6P

P
Py = 2,06 [MPa]- ‘1000000 . A
Pa
Pecnda = 10,1 [kPa]- [ 1000 - ——
kPa
Pig = Py
Pig = Py

gas turbine mass flux

Mgas 8,078 [kg/s]

My = 1,2 [ko/s]

. kg/h
SFR = My - ‘3600 : g—‘

kgls
HTA = A; + A, + Ay + A,
Super heater section solvin for T

Tig + Ty

CPe1 = Cp{Nater;T: T;P:Plg]

Te + T
CPpnr = CPmix [%; XNn2 5 XH20 5 Xcoz]

.
Chl = mgas Y

o
Ccl = Myat © CPc1

Cminl = Min (éhl; (':cl )

maxl — Max (éhl; .Ccl )

Qe

Omaxt = Cmint - (Te - T19)
ql = écl : (Tzo - T19)

gl = Cp - (Te = T7)

1
epsilonl = g
Qmaxl
CRl - E':minl
Cmaxl

Super heater section solvin for Ly
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hy, = 28000 [W/m?-K] water side heat transfer coefficient
hy, = 100 [W/m*K] gas side heat transfer coefficient
W/m-K
k, = 25 - [1,731 - ————
Btu/hr—ft—F

U, - Ay = Pipeya (hli; hio: K1 Dout s Wiiek 5 Ll)

U, - A
NTU, = —4— 2+
minl
NTU, = HX (CI'OSSﬂOW one;unmixed > epsilonl ; éhl; écl; 'ntu')

A, = 3142 - Dy - L,

Ay = 3,142 - Dy - Ly

high quality section

T, + T
CPh2 = CPrmix %; Xn2 3 XH20 5 Xco2
Ch2 = mgas © CPn2
C., = 1000 - C,

Crie = Min (Ciz: Cop )

Crae = Max (Cpy; Cop )

Umaxe = E:minz - (T7 = Ty )

q2 = n.qwat : (h19;xl = Nigxor )

hig,a = h(Water;x=1;P=P )
higxor = h (Water;x=0,7;P=P 15 )

g2 = Cyy - (T7 - T78)

2
epsilon2 = g
Qmaxz
CR2 _ S':minZ
Cmaxz

h20 = h(Water,T:Tzo,Pzpzo)

U, - A
NTU, = ——=
Cmin2
NTU, = HX(crossflow gneunmied ; €psilon2; Cp,; Cop; 'ntu')

A, = 3142 - Doy - L,
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h, = 28000 [W/mP-K] water side heat transfer coefficient
h,, = 100 [W/m’-K] gas side heat transfer coefficient
W/m-K

k, = 25 - [1,731 « ————
Btu/hr—ft—F

Ay = 3,142 - Djyy - Lo
Ay = A
U, - A; = Pipeya (hyi5 hao i Kai Doy s Wiek s Lo )

Low quality section

T + T
CPhz = CPrmix %; Xn2 3 XH20 5 Xcoz
éhB = r.“gas * CPh3
éc3 = 1000 - .ChS
Cminz = Min (Ch3§ Ces )
émax3 = Max (éhs; (.:c3 )

Omaxa = Cring - (T7s - Tlg)
g3 = rhwat : (h19;x07 - th;xO)

g3 = éhS : (T78 - Ts)

. 3
epsilon3 = q
A max3
CR3 - ?mina
CmaXS

Nioxo = h(Water;x:o;p:plg)

he = hmix (Tei XN2 3 XH20 5 Xcoz )
he = hmix (Tg; Xn2 3 Xizo 5 Xcoz )
Us; - A
NTU; = ——
Cmin3
NTU; = HX(Crossflow gneunmied ; €psilon3; Cps; Cea; 'ntu')

A; = 3142 - Dy - Lg

hg = 1100 [W/m*-K] water side heat transfer coefficient
hs, = 100 [W/m?-K] gas side heat transfer coefficient
WIim-K
ke = 25 - 1731 - —
Btu/hr—ft—F

Az = 3,142 - Djy - Ls
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Us - A; = Pipeya (hai; hao: Ks; Dow; Wiek s La )
Economizer

T + T
CPes = Cp{Nater;T: %;P:Plg]

Tg + T
CPhsa = CPmix [%; XNz 5 XH20 Xcoz]

éh4 = r.ngas * CPhs
Cu = I:nwat © CPcs
Crina = Min (Cpy: Cop )
émax4 = Max (éh4; E:c4 )

Omaxa = E:min4 ) (TS - TlS)
g4 = éc4 Ty - TlB)

g4 = éh4 : (Ts— Tg)

. 4
epsilon4 = q
O maxa
CR4 Cmin4
Cmax4
U, - A
NTU, = ——*+
Cmin4
NTU, = HX(Crossflow gneunmied ; €psilond; Cpy; Cops 'ntu)

A; = 3,142 - Doy - Ly

hy = 1100 [W/m*K] water side heat transfer coefficient
h, = 100 [W/m’-K] gas side heat transfer coefficient
W/m—-K

k, = 25 - |1,731 - ——MM—
Btu/hr—ft—F

A, = 3142 - Dy - L,
Ap = Ay
Us - Ay = Pipeua (hgis hao Ko Doy i Wy La )

End of program
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kxpkkkRkkkkk|N|CIO HRSG
m, = ‘m o+ fAgas T+ ‘rrﬂthot Fluxo massico que sai da turbina a gas e entra no lado quente do HRSG

T':; = ConvertTemfC; K 371 [C) Dado de entrada (deve ser informado) é a temperatura de entrada na turbina
a vapor requisitada pelo fabricante

Comprimento dos tubos

Z%' =10 [m]
z? =10 [m]
Z® =10 [m]

Diametro dos tubos - H1 para superaguecedor, H2 para evaporador, H3 para recuperador, e para diametro externo
i para diametro interno

H1

D, =01 [m]
D" = 0,05 [m]
D? =01 [m]
D'? = 0,05 [m]
D =01 [m]
D =005 [m]

Kmaterial = 0,372 [kw/m-kdondutividade dos tubos

Ceficiéntes convectivos

has = 0,1 [kW/fK] Gas em tubos
hlsa = 0.1 [KW/fK] Gas em tubos
hyes = 0,1 [kW/AK] Gas em tubos
ho = 1,1 [kW/AK] Vapor/a
agua = 1, por/agua em tubos
has = 0,1 [kW/RK] Gas em tubos
how = 28 [kW/fK] Agua em turbos

Bkl kkllllkkkokok | N | C1O CICLO RANKINE kkkkbskoktkakskookolookkokokokokok

DPondensador = 0,045 [bar]
DPhrsg = 7,92 [bar]

ht

0,85 [-IEficiéncia da turbina

hp

0,65 [-]Eficéncia da bomba

Bkl koliolRkookkk F M CICLO RANKIN Extrkikksotokkakskarorkoholokkkokakskokokorolok
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Bkl kool [NICIO CICLO A GAS Hkkkkskkkokofkakskkkorohok
LHV = 5650 [k]J/kgPoder calorifico inferior do combustivel

Wpe = 3,x 10" [W] Poténcia que deve ser gerada pelo gerador elérico

1150 [K]

—
~
Ly
=

Il

1120 [K]

—
o
N
5

Il

Tamp = 300 [K]

Parametros de performance

hc = 0,82 [-]Eficiéncia do compressor
hgt = 0,85 [-]Eficiécia da turbina que alimenta o compressor
hpt = 0,81 [-]Eficiéncia da turbina que alimenta o gerador elétrico
W o= W ‘ 0,001 %
Fhlkkkk kbl kkkkkkk ok EIM CICLO A GASHRRkkksktkkkksttkkkkkorkrokfokk
Fhlkkkkkkkklklkkolkokk kR Rkkk E IV GAS EIFICAD QR FFkkkkkkkkrkksotokkrksfokrkkksokkorkok
* AR FIM DAS VARIAVEIS DE ENTRADA®t¥kxkx HFRRRRRAREK
hc,comb = M Eficiéncia do ciclo combinado
LHV
* *INICIO DA UNIAO DOS EQUIPAMENTOS ok

Pa
P = Rirsg - ‘ 100000 E‘ Acoplamento entre bomba e HRSG

Pt = Rrse uniabomba do cilclo a vapor com a entrada fria do HRSG
T, = 13 uni a saida da bomba com a entrada de agua de alimenracao do HRSG
Tsaidatrse = 3;1 Uni a saida fria do HRSG com a entrada da turbina a vapor no ciclo Rankine;;QB$:st
& a variavel dentro do subprograma Rankine, recebe valor da temperatura fornecido pelo HRSG
ng = ﬁ‘,l acopla a saida da turbina a gds de potencia na entrada quente do HRSG
wyooo= me Wy ‘ 0,001 -%‘

koo F M DA UNIAO DOS EQUIPAMENTOSH#kkksksksokokokokaok

BRrklllkkkk N |C1O DA CHAMADA DOS SUBPROGRAMA S kksksskkkskskoookoksookkokskokokok

Call rankinee(-l: saidaHRSEB 7 Tci Poi DPeondensador i DPhrsc hp; he : T1; Ta; Pa; T35 Ps; Ta; Py 'Qb\m
7 Qcdnam ¢ Waoum + Wham hRankine)
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Call gasturbineV2(PR ; LHV ; Wor; Tem Tezsind Tamb: hei hges hpe @ hrgas s W wgnt W M Mgas
P Mugpos Mot Mugpns To 5 P 519 5 PP 510 5 P2 510 5 R 519 5 Y AFg, AF, )

Call HE{SGVZ(P THl g ; 13 Kmaterial s hl-g';s hg;ua H I’gzs hag ’ I"E? ;‘::;;ua ;ZDHel ’ P,-'l
; D, d§32ﬁ Z'W'WLHl’LHZ’LH3’ho;-Ii;hi;ho;ci

1“3 1H3 13

' ‘co

Bkl E M DA CHAMADA DOS SUBPROGRAMASFkkkkkkkkskakkkksiookbokkkokkokok
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N|fs(Cx,cHx,hox,oNg @lpha H20 ) + b + ntioz + Nnbix(o2+ gammaN2) --> g|bC + n|p2 H2 + njeo CO
+ n|eo2 CO2 + n|eys CH4 + n|g C6H12 + njgro H20 + (gamma*gi+ %,2)N2 + n|gzs H2S

Begin block 1
Feestock and gasificatin data
Type of problem; prescribed Temperature T or conservation of gnergy H

INPUT DATA

known information

END INPUT DATA
Conervation of energy Version
T= 1150 [K]

Temperatura de Gaseificagao - quando prescrito, ou entdo, resolver a Equacao de Conservagao de EhRrgia H

He = H Resolve a Conservagado de Energia, quando a temperatura de gaseificacdo ndo é prescrita

n, = 1 [kmolCoeficiente estequiométrico de matéria-prima

Ty = 298 [KlTemperatura do gas frio, em base seca

Tst = hur - m]Temperatura de entrada do agente de gaseificacao vapor, ao assumir pré-aquecimento com

0 gas de sintese do reator em % de calor recuperado em termos de temperatura

T

T = -
co2 hut 100 [%]

Temperatura de entrada do agente de gaseificacdo diéxido de carbono, assumindo pré-aquecimento com o
gas de sintese do reator em % do calor recuperado em termos de temperatura

T
Towi = [ S
T
inicio do Bloco 1 - Calcula o nimero de moles de oxidante para a razéo de equivaléncia prescrita
Pchs = 6,68 + 863 1 x 74 - % - 3,16 - ¥ + 1,5 - X % -894 - x-x3 + 55 - x'x3

XH
MWyo0o - (n'fs a + llﬂzo + 0,00:D

X1 =

. _ ER_
> 70,35
T + 900 [K]
TCH4 = 5
2
__ Tcha
=900 [K]
Razdo de equivaléncia
ER = Moxi + M2

Moxi;stoic + M2
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OF groic = —=t0c CxHyOz + a02 = bCO2 + cH20 >>>>>a=x+Yy/4-2/2
mfs;stoic
Misstoe = R (X © MWe + X - MWy + % - MW )
Moxi;stoic = Igl(i;stoic © MWo,
i i XH Xo
Noxisstoic = R [XC +T - 7]
m .
OF = OXI
ot Mks;stoic
f = OFstoic
OFact
i Moxi
n
0oX MW02
nINz = I& g
My = inz © MWy,
Mn2;stoic 'g;i;stoic © g MWy,

Fim do Bloco 1 - Calcula o niumero de moles de oxidante para a razao de equivaléncia prescrita

Inicio do Bloco 2 - Célcula o coeficiente estequiométrico de Umidade e cinzas na biomassa a partir da umidade prescrit
e do teor de cinzas

Myater IQ “a © MWyater
Mg = IQ © MW,
Mash = IQ “ b MW
m
MC = 100 [%][ e ] Massa de 4gua na matéria prima
Myater + 153 + Msh
_ 0, Mash . o .
Ash = 100 [/o{ ] Massa de cinzas na matéria prima
Mt + Mgh
Nash = a ° r%fs Moles de cinzas
e - | 0,000277778 K95 | _ _Ms
kg/h dlime
o ka/s Myater
m - 10,000277778 ——| = —/"
water ‘ kg/h dTlme
. ka/s Mash
Masn - | 0,000277778 =—
ash ‘ kg/h dTime
o _ STFSR .
steam 100 [%] S
. kg/S Moxi
Moxi - | 0,000277778 =—
o ‘ kg/h dTime
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e - | 0,000277778 X958 |~ M2
kg/h dTime

. _ CDFSR .

CO2 100 [%] S

Mgat = Mk + M2 + Mream + Mo2
Mair = i + M2

Miotal = M + Miater + Mish

Mchar = %‘ - MW¢

I"'ﬂsyg = 'rﬁht + 'n% + 'rm/ater - r'nash - r'nchar
r‘nchar - 10,000277778 kg/s = mc.har
kg/h dTime

HHVor = 30000 [kJ/kg]

échar = ‘r&ar' 0,000277778 -'I% - HHVhar
kg/h

o ka/s .

Qn = ‘0,000277778 kg/h e - HHV

Fim do Bloco 2 - Para calcular o coeficiente estequiométrico de Umidade e cinzas na biomassa a partir da umidade
prescrita e do teor de cinzas

Inicio do Bloco 3 - Calcula o coeficiente estequiométrico de vapor e diéxido de carbono, como agente de gaseificacdo

STFSR : MW 1150

100 (%1 Mo TH - Mw,

S

CDFSR i MW o,

100 (%] %2 A mw,
Fim do Bloco 3 - Calcula o coeficiente estequiométrico de vapor e diéxido de carbono, como agente de gaseificacac

Inicio do Bloco 4 - Realiza o equilibrio entre energia e espécies

MW k
Nar V—tar = TarC - 0,000001 m_gg NUmero de moles de alcatrdo no gdas de sintese imido
9
()
CGE = %,
Vg ) B
DGY = Rendimento do gas seco Ntkg

s + Msh + Myater

Nno; = 1 [-INdmero de moles do agente gaseificante oxigénio

NNz

NNp2

Q = '}g - MWg - HHVi Energia que entra pela matéria prima
(o]

LHV, = (\)/
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Poder calorifeco inferior do gas de sintese em base volumétrica

Q =N - LHVe + B, - LHVeo + B, - LHVcus Energia que sai no gas de sintese
e = Mo * MW + By - MWeo + By © MWeus + B, - MWy + By, © MW,
Vg
LHVy, = L':Zg
LHVcys = LowerHeatingValuéCH4 )
LHVc, = LowerHeatingValuéCo )
LHV,, = LowerHeatingValuéH2 )
i
Q= M
Inicio das massas molares das espécies
MW: = MolarMasqC )
MW, = MolarMasqH )
MWy, = MolarMasq{H2 )
MW, = MolarMasq O )
MWy, = MolarMasgN )
MWy, = MolarMas{N2 )
MW, = MolarMasq02 )
MWy,0 = MolarMasg H20 )
MWco, = MolarMasqCO2 )
MWco, = MolarMasgCO )
MWchs = MolarMasq CH4 )
MW,ater = MolarMasg H20 )
MW, = MolarMasgC6H12,1-HEXENE)
MWg = x - MWe + X% - MWy + % - MW, + x - MWy Massa molécular da matéria prima livre de cinzas
MW,.,, = 60,08 [kg/kmoMassa molar das cinzas
Fim das massas molares das espécies
FN = I\f\;J\;c Fator de normalizagag x 1, para determinar a composicao da molécula da matéria prima
Oua = 100 -(Cysn + Ha + Na ) Percentual do teor de oxigénio da analise final

Xc = 1
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Numero de moles de carbono na matéria prima da anélise final

Hua
Xy = ————— Numero de moles de hidrogénio na matéria prima da analise final
MW, - FN
_ Oua , C A L . . .
Xo = —————— Numero de moles de oxigénio na matéria prima da analise final
MW, - FN
_ Nua . . A - . i1 )
XN = MWe - FN. NUmero de moles de nitrogénio na matéria prima da analise final
N

CF = 1000 [kJ/k8 Fator para correcdo de unidade

HHV; = [L] CF - (0,3491 - Gy + 1,1783 - 4 - 0,1034 - Q. - 0,0151 - Na ) HHV da
Mrs + Msh matéria
prima em kJ
kg

HHV = 30063 [kj/kg]

X
hirs = HHY - MWg + Reoo +7H' heu2o Entalpia de formacdo da matéria prima

htcoz = h(CO2;T= 298 [K]
hiiao = h(H20;T= 298 [K]

Inicio do trocador 1

Variaveis
Th;i = T
T
T.. =h P —
c;0 HT 100 [%]

Te = 300 [K]

. kg/s .
= | 0,000277778
m ‘ kg | =
o kg/s .
= | 0,000277778 ——| -
Mc ‘ kg/h rngat
U = 0,03 [kW/RK]
D =01 [m]
oo Tt ]
Con =
pih MolarMass (Air )
Cp %ir 7= Ja* To E"]
2
Cpic =

MolarMass (Air )

Determina o calor transferido e a temperatura de saida da dgua
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.

éh = M Cun
Cc = m G
q =6 (Thi- Tho)
g ="¢ (Teo- Tai)

Determina o comprimento das tubulacdes do trocador de calor 1

Cmin = Min(éh; tc)
TypeHX$ = ‘counterflow'

Omax = .Cnin ' (Th;i - Tc;i)

e =2
qmaX
Ntu = HXTypeHXs$ e; Cy; C.; 'ntu’)
Ntu = Uc : A
Cmin

Fim do trocador 1
Inicio trocador de calor 2

Variaveis

. kg/s .
= |0,000277778 .
M ka/h Myyg

m. = 0,1 [kg/s]

Uo = 0,1 [kW/AK]

D = 0,05 [m]
Cp%nT:Iﬂ%%ﬂE

Cine = MolarMass (Air )

Coce = Cp (Water; T=T.gP= 1 [bar]

MolarMass (H20 )
Determina o calor transferido e a temperatura de saida da dgua
Che = 'Tﬁk * Cpihe

Cee = m - Cpicc
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qc = .Gc ' (Thi;c - Tho;c)
dc = 'gc ' (Tco;c - Tci;c)
Determina o comprimento das tubulacdes do trocador de calor 2

(.:minc = Min(éhc; .Ccc)

Omax;c = .Gﬂnc ' (Thi;c - Tci;c)

€c =—qc
Qmax;c
Ntue = HXTypeHX$ ;ec; Cnc; Coc; 'ntu’)
Ntu. = Uf Ac
Cminc

Fim do trocador 2

Entalpia especifica dos produtos do carbono sélido e do gas de sintese

he = hC;T=T)

heya = h(CH4;T=T)

hy,, = h(C6H12,1-HEXENE; T =T)
e = hCO;T=T)

Moo, = N(CO2;T=T)

hy = hH2;T=T)

Moo = h(H20;T=T)

M, = hN2;T=T)

Entalpia especifica dos reagentes da matéria-prima e dos agentes de gaseificacdo

Ryser = h(H20;T=T)
heos = h(CO2;T=Teo, )
he = h(02;T=Ty)

he = HN2;T=T)
h,, = hH20;T=T,)
he = b

Conservacao de energia para processo adiabatico sem trabalho
He = B "H + R b Hae + Ry " Hoy + Ry “Hoo +0, " (h, +9°H, Ehtalpia dos
reagentes

HP:QD""% h‘é +%H4 'hcéH4 +’%o 'Féo +Péoz 'h%oz +&\2 'rﬁz +6|20 'P\)-azo +E\52
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o Q o
'h\IZ +rt]ar 'har

Entalpia dos produtos

Balanco de elementos quimicos e conservacgao de elementos quimicos em base molar

Mo + 8 +* 8 +6-0 +8 -n, - x-ng = Balancodo carbono
o Q Q Q { i _ . A s
21, +2 PBo +4 B, +12:f -n c(xu+2-a )-2- Moo = Balango do hidrogénio
0 9 i i i i _ oA
Mo +2 R, + 8o -No (% +a)-n,, -2-n, - 20, = Balanco do oxigénio
o _ i i XN . A
N =9 N, + @/ - TBaIango do nitrogénio
n = 'g - x - (1 - hcc ) Nmero de moles do carbono sélido que sai do reator de gaseificagao
“ct) = bz + Péo + Igéoz + %H4 + ﬁar + ﬁzo + ff\qz NUmero total de moles do gas de sintese Umido

Percentual volumétrico das substancias que compdem o gas de sintese Umido

(o]

L = 100 [%22
nt
nO

Xo = 100 [%]-<3
r]t

- = o nc(’?H4

Xepa = 100 [%]-C

t

o
choz = 100 [%]ncooz
r.lt

W o 1Mkiz0

Xpo = 100 [%]-HZS

nt
(o]

X, = 100 [%]ntrj‘or

t

(o]
100 [%]™M2
nt

2
I

Percentual volumétrico das substancias que compdem o gas de sintese seco

[o] Q

n(tj =Rk * R +r%oz + Rua +Pﬁ2

(o]

£ = 100 [%]%—
X
(o]
d Neo
£, = 100 [%129—
n,
(o]
d _ Nepa
XCH4 = 100 [%]T
X
o
d Neoo
XCOZ = 100 [%]T



File:gasifier_com trocadores com tabelas.EES 03/09/2021 18:26:05 Page 9
EES Ver. 10.835: #2450: For use only by students and faculty in Mechanical Engineering, University of Brasilia, Brazil

(o]

Xo = 100 [%17—
t
kPa q u “ . . . .
P - 100 "“bar s = p - 8314 [kJ/kmol-K]-s@oncentragdo de alcatrdo contida no gas se sintese frio

Fim do Bloco 4 - Realiza o equilibrio entre energia e espécies

Calcula a energia livre de Gibbs

()
Jco = h(CO2;T=T)- T'S[COZ?T=T;P=P'nno2 ]
t
nO
9o = HCO;T=T)- T-s[CO;T:T;P=P-Jrfg—]
t
n0
9o = h(H20;T=T)- T'S[Hzo;T=T;P=P'—H§oD—]
t

(o}
g2 = h(H2;T=T)- T-s[HZ;T=T;P=P-—‘iZ—nn0 ]
t

Aplica o Método dos Multiplicadores de Lagrange. Onde, D [i, j] é a derivada da restricdo j em relacdao aos moles
da espécie i.

dG: = @02 Dyn = -1 Dy = 0 D1z = -2 forCO2 ....a0>
dG; = @o Dyn = -1 Dy, = 0 D23 = -1 forCO.....a0
dGs = @ Dsn = 0 D3, = -2 D33 = -1 for H20 ....p20
dGs, = @& Dy = 0 Dy = -2 D43z = O forH2 ...pp

O somatério implementa o Método dos Multiplicadores de Lagrange. Onde os coeficientes indeterminados sdo Lambda
[1] até Lambda [3]

3
(dGi+1; Dy) = 0 (for i = 1 to 4)
j=1

Uncompiled equations within $IF conditional statements
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P=1,0 [bar] "gasification pressure"



Anexo 6: Analise do Ponto da Pinca
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pintch point analysis
INPUTS
Twin = ConvertTemp (C; K 49,15 [C]) Inlet water temperature

m, = 1,26 [kg/s] Mass fow rate of water
Pa
pw = 9,8 [bar]- ‘100000 : E‘ Water pressure

Tgasin = ConvertTemp (C; K 527,05 [C]) Combustion gas inlet temperature

r}'gas = 8,058 [kg/s] Combustion gas mass Fow rate

Pa
1 [bar]- ‘100000 . a‘ Gas pressure

Cgas = 1075 [J/kg-K] Combustion gas specific heat capacity

q = r;lgas * Cgas (Tgas;in - Tgas;out) Energy balance on heat exchanger

Gov = fd - G duty

dov = r.ngas * Cgas - (Tgas = Tgasout ) energy balance on gas-side CV

Tgsc = ConvertTemp (K; C; T, ) gastemp.in C

hwin = h(Water; T=T ., P=py ) enthalpy of water entering the heat exchanger
dov = my, - (hy — hyin)  energy balance on water-side CV

Ty = T(Water;h=h,;P=p, ) watertemperature

Tuc = ConvertTemp (K; C; T, ) watertemp.inC

Tgasourc = 158,1 [C] Slide gas outlet temperature up

Tgasoww = ConvertTemp (C; K; Tgas;out;C)

AT = T4 — Ty stream-to-stream temperature difference
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