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RESUMO

Na presente dissertacdo, foi proposta e avaliada técnica e economicamente uma planta de
producdo de hidrogénio, metano sintético e energia elétrica, tendo como matéria-prima agua,
energia solar e dioxido de carbono. A energia solar foi aproveitada por meio de um sistema de
torre solar e heliostatos, os quais sdo capazes de fornecer as elevadas quantidades de energia
necessarias para o processo de separagdo da &gua em hidrogénio e oxigénio. A agua €
separada por meio de reacGes intermediarias, as quais compdem o ciclo termoquimico de
oxidos metalicos, sendo esse um dos principais campos de pesquisa na producdo de
hidrogénio renovavel. Contudo, as taxas experimentais de producao de hidrogénio estdo longe
dos processos teoricos, principalmente devido a problemas de absorcao de oxigénio na matriz
do reator e problemas de degeneracdo do 6xido apds varios ciclos, o que limita o hidrogénio
liberado. Portanto, foram estabelecidos varios cenarios que permitem estimar o futuro dessa
tecnologia, por meio do calculo da sua eficiéncia e do custo de producéo de hidrogénio. Apds
produzir, resfriar e purificar o hidrogénio, este passa para um processo de metanacdo, onde
por meio de um arranjo de reatores Sabatier, o hidrogénio, juntamente ao didxido de carbono,
é convertido em vapor de agua, metano sintético e calor, com eficiéncias de conversao de até
82%. O metano sintético é queimado em conjunto com o hidrogénio numa turbina a gas,
obtendo assim maiores temperaturas de exaustdo, eficiéncias e poténcia de saida, observa-se
que se deve limitar o teor de hidrogénio na mistura devido a sua elevada velocidade de chama
e sua maior imflamabilidade, sendo um teor de 15% o valor recomendado para turbinas

convencionais.

A energia térmica liberada nos reatores Sabatier e a energia presente nos gases de
exaustdo da turbina, sdo em parte recuperados por um Ciclo Rankine Organico (ORC),
operando com Ciclopentano como fluido de trabalho e atingindo uma eficiéncia de 23,28% no
ORC e 41,32% com a turbina a gas. Portanto, a planta proposta permite a producdo de trés
dos mais importantes portadores energéticos da atualidade, sendo seus custos de producdo
para o hidrogénio, metano sintético e energia elétrica de 10,98 US$/kg, 6,60 US$/kg e 1,14
US$/kWh, respectivamente. Como principais restricdes desta tecnologia estd a pouca
capacidade de armazenagem de oxigénio nos Oxidos metalicos existentes atualmente e a

elevada degradacdo da matriz onde ocorre as reacoes.

Palavras chave: Ciclos termoquimicos, Ciclo Combinado, Reatores Sabatier, Ciclo

Rankine Organico, reatores solares.



ABSTRACT

In the present dissertation has been proposed and evaluated a power plant, in which it was
generated hydrogen through cycles thermochemical of metal oxides and solar energy, where
the hydrogen will be the fuel of the combined cycle through the generation of methane
synthetic. Solar energy has been harnessed by a system of tower solar heliostats because of
which this system is used to supply the energy and heat needed by the thermochemical cycle,
where the main advantage of using thermochemical cycles for hydrogen generation in
comparison to the thermolysis of water, is the requirement of lower temperatures to obtain
good yields of hydrogen, being the thermochemical cycle of metal oxides the most developed
in the world. However, the experimental production yield of hydrogen is too low compared
with the theory, therefore, have been set several scenarios that allow us to estimate the future
of this technology. The reactor solar was modelled by a three dimensions CFD code, which
allowed us to know the thermal behavior in steady and transient state, allowing to know its
efficiency. After the hydrogen production has been proposed a heat recovery and separation
system. For the power plant will be used a combined cycle composed by a gas turbine and an
Organic Rankine Cycle, because their good performance for low power. However, with the
current technologies of gas turbines is not allowed to have a hydrogen content above 15% in
volume, thus, was established the use of reactors Sabatier which allow you to convert
hydrogen and carbon dioxide into methane synthetic, achieving efficiencies of up to 82% in
the conversion. Having this process two important advantages, the first is that it allows you to
use hydrogen in conventional equipment without major modifications, and the second is that
it allows you to recycle the carbon dioxide. After the modelling of the plant was made an
economic analysis which allowed to establish the cost of production of hydrogen and
synthetic methane, being $10,98 US$/kg and $6,90 US$/kg respectively. It was calculated the
LCOE to be able to compare the cost of power generation with other renewable sources,
finding that the proposed plant has larger costs of electricity generation compared with central
tower, or cylinder-parabolic technologies, but to achieve competitive costs have to find new

materials that allow a better yield.

Key words: Thermochemical cycles, combined cycle, Sabatier Reactors, ORC, Solar reactor.
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CAPITULO 1.

1.1 Introducéo.

O hidrogénio é um dos principais portadores de energia existentes [1], devido ao seu
alto poder calorifico em base massa e aos varios mecanismos existentes para a conversao de
sua energia quimica em energia mecéanica, ou diretamente em energia elétrica (células de
combustivel). Ele ainda € uma das maiores esperancas para o desenvolvimento energético
sustentavel da sociedade, pois poderia contribuir para mitigar o efeito estufa [2]. Atualmente
estdo sendo desenvolvidos diversos mecanismos para sua obtencdo a partir de diferentes

fontes renovaveis, tais como a energia solar, a energia e6lica e a biomassa [3].

Além de ter excelentes qualidades como portador de energia, o hidrogénio pode ser
aproveitado em todos os setores da sociedade que demandam energia. Desde seu uso para
transporte, para gerar energia elétrica, e até mesmo como insumo em VAarios processos da
inddstria quimica [4]. Devido ao fato de que na combustdo do hidrogénio ndo é gerado o
diéxido de carbono, somente &gua e pequenas fracdes de éxidos de nitrogénio os quais
dependem do acionador primario utilizado, o hidrogénio pode ser considerado um

combustivel completamente limpo e sustentavel.

Para garantir a geracdo do hidrogénio renovavel é necessario considerar o uso de um
recurso primario com elevada disponibilidade e potencial. Assim neste trabalho sera avaliado

0 uso da energia solar, devido a sua grande disponibilidade.

Na presente dissertacdo serdo apresentados os diferentes mecanismos disponiveis para
a geracdo de hidrogénio a partir da energia solar, buscando identificar a melhor opcao
considerando, além da eficiéncia, os custos e o potencial de desenvolvimento. Os principais

mecanismos para geragdo de hidrogénio considerados sao:

e Fotoeletrolise;
e Eletrolise com energia elétrica produzida por painel fotovoltaico;
e Eletrolise de elevada temperatura;

e Eletrolise de elevada presséo.



Além da geracdo do hidrogénio, sera explorada a possibilidade de gerar metano sintético e

energia elétrica em um ciclo combinado.

1.2 Justificativa

Com as mudangas climaticas do mundo associadas & atividade humana e ao
crescimento da populagdo é de suma importancia encontrar fontes energéticas renovaveis que
possam ser integradas com as tecnologias existentes e que tenham o menor impacto possivel
ao meio ambiente. Além de proteger as diferentes formas de vida do planeta também é preciso
procurar tecnologias vidveis do ponto de vista econémico, que permitam o desenvolvimento
sustentavel da sociedade, especificamente nos paises em desenvolvimento, visando atender a

maior demanda de energia necessaria para 0s paises prosperarem.

Neste contexto, a prioridade é pesquisar formas otimizadas de uso dos recursos
energeéticos, sendo uma das tecnologias mais importantes a energia solar em virtude de sua
disponibilidade. Atualmente, pode-se dividir as tecnologias de aproveitamento da energia
solar em duas formas bésicas: a solar fotovoltaica e a solar térmica. A primeira fornece
energia elétrica e a segunda calor, que pode, por exemplo, ser convertido em energia elétrica

num ciclo termodinamico.

Segundo o panorama previamente apresentado, € necessario um sistema que tenha
elevada versatilidade, permitindo responder as multiplas necessidades energéticas da
sociedade. Portanto pode-se deduzir que a energia solar térmica tem o potencial de resolver 0s
problemas previamente expostos, dado que pode gerar diferentes produtos, desde energia
elétrica até combustiveis solares, sendo o mais promissor dos combustiveis solares o

hidrogénio.

A producdo de hidrogénio tem grande potencial de contribuicdo para um crescimento
sustentavel, uma vez que ele pode ser usado como portador energético versatil, em virtude das
diversas possibilidades de sua producdo com energias renovaveis e ndo renovaveis, em
conjunto com seu elevado poder calorifico e a variedade de tecnologias que permitem seu
aproveitamento energético. Logo, é importante que se desenvolvam tecnologias de geracao de
hidrogénio a partir da energia solar visando o uso da dgua como principal matéria-prima. A

geracdo de hidrogénio a partir da energia solar € uma das principais areas de pesquisa da



energia solar térmica [5], pois é possivel obter uma eficiéncia de transformacdo tedrica de
energia solar em hidrogénio de até 50% [6].

Assim, o estudo de uma usina de producdo de hidrogénio a partir da energia solar é
importante, pois pode-se conseguir um fornecimento de energia completamente renovavel que
permite satisfazer as necessidades energéticas da sociedade por meio da geracdo de
hidrogénio e de energia elétrica, sendo esta opcdo avaliada neste trabalho para geracdo de
baixa poténcia, ao redor de 3MWe, a qual foi escolhida pela grande quantidade de
equipamentos que podem fornecer essa poténcia e que permitem a geracdo distribuida de

energia.

O esquema geral de uma planta de producdo de hidrogénio é apresentado na Figura
1-1, onde ¢ possivel observar que a planta proposta tem a capacidade de fornecer varios tipos
de recursos energéticos para a sociedade, tais como: a geracdo de energia elétrica, o uso do
hidrogénio na industria quimica ou transporte, ou como vetor energético que permita a
reciclagem de didxido de carbono, tornando renovaveis as usinas térmicas que usam

combustiveis fosseis.
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Figura 1-1. Planta de producdo de hidrogénio solar e seus diferentes produtos.



1.3 Objetivos
1.3.1 Objetivo geral

O objetivo principal do trabalho é avaliar técnica e economicamente a producédo de
energia elétrica em uma usina termelétrica de ciclo combinado de pequena poténcia, usando
como combustivel o hidrogénio gerado por energia solar, considerando a geracdo de metano
sintético em um reator Sabatier e a utilizagdo destes combustiveis de forma conjunta num

ciclo combinado com turbinas a gas e um ciclo rankine organico.

1.3.2 Objetivos especificos

e Escolher o melhor método de concentracdo solar e projetar o campo solar.

e Escolher e avaliar o melhor mecanismo para geracdo de hidrogénio pela energia
solar.

e Modelar o processo de geracéo de hidrogénio.

e Modelar e estudar uma turbina a gas, na qual seja possivel queimar o hidrogénio.

e Modelar o ciclo secundario do ciclo combinado.

e Modelar o reator Sabatier.

e Estimar custos de investimento para as tecnologias selecionadas.

e Estimar custo de geracdo de energia elétrica e geracdo de hidrogénio.

1.4 Organizacao do trabalho
Capitulo 1

Apresenta a introducdo e a justificativa da dissertagdo, assim como 0s objetivos da
mesma, explicando qual é a importancia das pesquisas em geracdo renovavel de hidrogénio e

sua utilizacdo para produzir energia elétrica baseada na energia solar.
Capitulo 2

Realiza uma explicacdo dos diferentes conceitos envolvidos na dissertacdo e seu estado

de desenvolvimento tecnoldgico, concentrado principalmente nos temas:

e Utilizacdo da energia solar.

e Geracdo de hidrogénio usando a energia solar e agua.



e Geracdo de energia elétrica a partir da queima de hidrogénio.
e Reacdo Sabatier.

e Queima de hidrogénio em turbinas a gés.
Capitulo 3

E realizada a modelagem da planta, sendo dividida em duas grandes partes. Na
primeira é feita a modelagem de cada um dos diferentes elementos presentes na dissertacao,
tais como: o campo solar, a geracdo de hidrogénio no reator solar usando ciclos
termoquimicos de o6xidos, o comportamento térmico do reator, a queima conjunta do
hidrogénio e metano em uma turbina a gas, o ciclo rankine orgénico e a analise de um reator

Sabatier.

Na segunda parte é apresentada a integracdo dos diferentes elementos que compdem a
planta, o dimensionamento do campo solar convergindo no célculo da quantidade de reatores
necessarios, os sistemas de recuperacdo de calor e a integracdo do ciclo combinado com o
metano sintético gerado e o calor rejeitado pelos reatores Sabatier. Além disso, é selecionando
0 melhor fluido de trabalho para o Ciclo Rankine Organico, obtendo-se ao final a poténcia

produzida pelo ciclo combinado.
Capitulo 4

E feita a analise econdmica do sistema proposto visando encontrar o preco de geragdo

de energia elétrica e o pre¢o de producao de hidrogénio e metano sintético.
Capitulo 5

S@o apresentadas as conclusdes do trabalho obtidas depois da modelagem dos
diferentes componentes do sistema e da analise econdmica, e sdo apresentadas as sugestdes

para trabalhos futuros.
Capitulo 6

Sao numeradas e apresentadas as referéncias bibliograficas utilizadas na dissertacéo.



CAPITULO 2.

Revisao bibliografica

2.1 Energia solar

A energia solar € o principal recurso energético do planeta, sendo o suporte para a
maioria dos seres vivos. A fonte desta energia sdo as reagdes de fusdo nuclear que ocorrem no
nacleo do sol, as quais transformam o hidrogénio em hélio, liberando energia durante este
processo. Apos Viajar pelo espaco, a energia solar que atinge a atmosfera apresenta um valor
médio de 1,7 x 10* kJ [7], mas nem toda essa energia atinge a superficie do planeta
diretamente, pois ha uma série de perdas, as quais defletem parte desta energia para o espaco,
como é apresentado na Figura 2-1.
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Figura 2-1. Distribuicdo de energia solar no planeta, tomado de [8].

Esta energia chega em diferentes espectros de onda, que compreendem desde as ondas
curtas (0 até 300 nanémetros), as infravermelhas (300 até 750 nandmetros) e as de baixa

frequéncia (acima de 750 nandmetros) [9]. As diferentes faixas de energia podem ser



aproveitadas em varios mecanismos, de forma que é possivel obter um aproveitamento quase

integral da energia solar.

Apds atravessar a atmosfera a radiacdo solar pode mudar suas caracteristicas, tais como
intensidade e a distribuigéo espectral e angular. Isto ocorre devido a interferéncia das nuvens e
de diferentes elementos, como é apresentado na Figura 2-2.

Refletida Dispersdo
atmosferica

Direta Absorvida

/ Difusa

N : Refletida do solo

Figura 2-2. Componentes da radiacdo solar, adaptada de [10].

Conforme Stine [11], a interferéncia dos elementos da atmosfera na radiagéo solar pode
descompor-se em duas componentes principais: a radiacdo solar direta e a radiacdo solar
difusa. A radiacdo solar direta € aquela que chega diretamente do disco solar, e a difusa é a
qgue vem de todas as direcdes através do céu, sendo espalhada pelos diferentes elementos
presentes na atmosfera, como o oxigénio, 0 nitrogénio, a 4gua e a poeira. A energia solar
direta € de maior interesse para aplicacfes de geracdo de energia devido a sua maior

intensidade.

A humanidade tem usado a energia solar de diversas maneiras desde a antiguidade,
principalmente para processos de secagem e obtencdo de sal. Com a revolugéo industrial e
consequente incremento nas demandas energéticas da sociedade, comecaram a ser
pesquisadas outras formas para seu melhor aproveitamento, usando principalmente o calor
transferido pela radiacdo solar. Como consequéncia disso, em 1913 foi construida a primeira
usina de concentracdo solar (CSP), tendo como finalidade a geracdo de 75 kW de energia

mecénica para acionar uma estacdo de bombeamento localizada a 20 km ao sul do Cairo,



usando como elemento de concentracdo espelhos parabolicos, conforme apresentado na
Figura 2-3.

Figura 2-3. Usina solar para geracdo de 100 HP no Cairo, adaptada [12].

Na atualidade a energia solar pode ser aproveitada de duas formas: a energia solar

fotovoltaica e a energia solar térmica, como explicado a seguir.

2.2 Energia solar fotovoltaica

A energia solar fotovoltaica é a transformacdo direta da radiacdo solar em energia
elétrica por meio do efeito fotoelétrico, usando semicondutores. Quando a radiacdo solar com
energia suficiente atinge uma placa de silicio com uniBes organizadas de uma forma p-n, uma
zona de elétrons livres é gerada préxima a essa unido, devido ao efeito fotoelétrico. Os
elétrons se movimentam através da célula fotovoltaica em direcdo a superficie externa da
célula, onde séo coletados, e assim geram uma corrente elétrica que pode ser aproveitada por
diferentes dispositivos. Uma das maiores vantagens do uso dos painéis fotovoltaicos é que
eles permitem aproveitar a radiagdo solar ultravioleta e a energia solar difusa, possibilitando

assim um maior aproveitamento energético.

Basicamente existem trés tipos diferentes de painéis fotovoltaicos no mercado. A

diferenca entre eles é a forma na qual se prepara o silicio, assim tem-se.

e Painel de silicio amorfo: formado por estruturas ndo cristalizadas de silicio, que sao
chamadas frequentemente de peliculas delgadas de silicio ou pelas siglas em inglés
(TFS).O silicio é depositado em uma camada fina em varios tipos de superficies
como o vidro. O painel geralmente é de uma cor escura, a qual permite um melhor

aproveitamento da radiagéo solar. Contudo atinge baixas eficiéncias 5-8% [13].



Painel de silicio monocristalino: ¢ uma pelicula fina feita de silicio de elevada
pureza. O painel é de cor preta azulada, a qual confere ao painel maior captacédo de
radiacdo solar, resultando em uma das maiores eficiéncias nas células comerciais[
ver [13].

Painel de silicio policristalino: € o painel mais difundido devido ao bom preco e a
eficiéncia relativamente boa, com valores tipicos de 15% [14], sendo o painel mais

usado na indUstria.

Na Figura 2-4 sdo apresentadas as diferentes tecnologias existentes com suas

respectivas eficiéncias.
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Figura 2-4. Evolugdo da eficiéncia dos painéis fotovoltaicos no laboratorio, adaptada de [15].

Na Figura 2-4 ¢é possivel observar os niveis de eficiéncia que os painéis fotovoltaicos

conseguem atingir. Os valores apresentados foram obtidos em laboratorios e ainda necessitam

de aperfeicoamento para alcancar as eficiéncias referenciadas em instalacbes comerciais.

Simultaneamente com o aumento das eficiéncias dos painéis fotovoltaicos, observa-se a

dramética diminuicdo dos custos de venda dos painéis fotovoltaicos, tal como é apresentada

na Figura 2-5.
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Figura 2-5. Evolucéo e projecéo dos custos do painel fotovoltaico, adaptada de [16].

Sendo assim, o aumento da eficiéncia e a diminuicdo dos custos tém facilitado a
implementacdo dessa tecnologia. Como exemplo, € possivel observar o aumento da
capacidade de geracdo de energia elétrica com esta tecnologia (Figura 2-6). A tecnologia
ainda necessita de amadurecimento, visando diminuir as emissdes de dioxido de carbono e a
reducdo da energia consumida durante a fabricacdo dos painéis, que no caso dos
policristalinos é de 80 kg CO-/painel e 1494 MJ/(0,65 m? painel), respectivamente [17]. Deste
modo, para se ter um sistema de geracdo de energia sustentavel, é preciso desenvolver
tecnologias mais amigaveis, como o0s painéis fotovoltaicos organicos, 0s quais tem processos
de fabricacdo mais sustentaveis.
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Figura 2-6. Evolucéo da capacidade de geragdo com energia solar fotovoltaica, adaptada de
[18].
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2.3 Energia solar térmica

Na energia solar térmica a radiacdo solar é coletada e concentrada por meio de
diferentes métodos em um ponto ou numa linha, obtendo-se uma maior densidade energética
e uma maior temperatura. Este acréscimo de temperatura permite utilizar energia em varios

processos, que sdo mencionados a seguir:

e Maquinas térmicas.

e Sistema de refrigeracao por absorcao.
e Destilacdo da agua.

e Reatores solares.

e Fornos solares, etc.

Neste trabalho, o alvo da pesquisa serd a energia solar aplicada em reatores solares e
os diversos componentes que fazem parte desse sistema. Na Figura 2-7 sdo apresentadas as
diversas configuracGes dos componentes de uma usina térmica solar e suas interagdes, sendo

0s principais componentes:

e Coletores solares;

e Sistema de aquecimento secundario;
e Armazenamento de energia térmica;
e Ciclos de poténcia;

e Armazenamento de energia.

Os coletores solares podem ser classificados em coletores lineares e coletores de
concentracdo. A principal diferenca entre os dois é a relacdo de area no processo de
concentracdo da radiacdo solar. Para o caso da concentragdo em um ponto, sdo obtidas
maiores temperaturas e, portanto, é possivel alcancar maiores eficiéncias de conversdo de

energia solar, como é apresentado na Figura 2-8.

Também pode-se observar na Figura 2-8 que a eficiéncia global de conversdo de
energia solar atinge seu valor maximo e, em seguida, comeca a decair. Isto ocorre devido ao
aumento das perdas por transferéncia de calor do receptor, as quais crescem ao aumentar a
diferenca de temperatura entre o receptor e as vizinhancas. Este fenbmeno é importante,
principalmente para os sistemas de coletores lineares, devido as suas grandes areas de
recepcdo de energia, que geram maiores perdas, as quais devem ser consideradas para o

planejamento do sistema.
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Figura 2-7. Configuraces e componentes de uma usina térmica solar.
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Figura 2-8. Eficiéncias da geracdo heliotérmica com diferentes concentragdes solares,
adaptada [19].

Na Tabela 2-1, sdo apresentados os diferentes tipos de coletores solares com seus
dados tipicos de operacao.

Tabela 2-1. Comparacéo de diferentes sistemas coletores de energia térmica, adaptada

de [7,20].
Coletor linear Concentragdo em um ponto
Coletor Lentes Fresnel  Cilindro- Disco Torre Solar
parabdlico parabdlico
Temperatura 60-250 60-300 100-500 150-2000
receptor °C
Concentracao 10-40 10-50 100-1000 300-1000
Poténcia tipica 1-200 10-200 0,01-0,4 10-200
MWe

O sistema de aquecimento secundario se encarga de fornecer energia a usina
heliétermca, quando tiver pouca ou nenhuma radiacdo solar, neste sistema geralmente séo
usadas caldeiras a gas natural ou sistemas de armazenagem de calor, que podem garantir a
geragdo continua de energia elétrica, considerando a variabilidade e a disponibilidade do
recurso solar. Contudo, para que se tenha usinas completamente independentes de fontes
externas de energia, tem-se usado o armazenamento da energia solar por meio de substancias

que conservam o calor coletado no processo, como é mostrado na Figura 2-9.
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Figura 2-9. Sistema de armazenamento indireto de calor, adaptado de [21].

Basicamente é possivel classificar as substancias usadas para o armazenamento de
energia térmica considerando a forma de armazenamento da energia térmica e pela fase
presente na troca de calor, sendo predominantes os sistemas de mudanca de fase solido-
liquido e os sistemas liquido-liquido, sendo agrupados como segue:

e Substancias de armazenamento de calor Sensivel: sistemas nos quais a fase ndo
muda durante o armazenamento, o0 que permite uma mudanca de temperatura linear
em funcdo do calor fornecido. Sua principal vantagem é o custo reduzido em
comparacdo com o calor latente, passando de 0,5-5,0 USD/kg para 4,28-334,0
USD/kg, respetivamente, ver [22].

e Substancias de armazenamento de calor Latente: sistemas que ndo precisam de
mudancgas de temperatura elevadas, devido ao calor absorvido no processo de

mudanca de fase na substancia.

Na Figura 2-10 é apresentada a classificacdo dos materiais utilizados no

armazenamento térmico e mostradas as substancias mais usadas nas usinas existentes.

Os sistemas de armazenamento de energia térmica permitem aumentar a estabilidade
operacional das usinas helidtermicas, apesar de aumentarem em até 75% o custo da
instalagdo, ver [19]. Na Figura 2-11 é apresentada a evolucdo dos custos de geracdo de
energia em uma usina térmica incluindo o uso do armazenamento de energia. Concluindo que
essas tecnologias terdo maturidade tecnologica a partir do ano 2030, embora, mantendo o

maior custo de investimento para os sistemas com armazenagem de energia térmica.
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Figura 2-10. Classificacdo dos materiais usados para 0 armazenamento de energia térmica,
adaptado de [23].

Energia solar térmica sem armazenagem
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poténcia igual ou acima de 100 MW. A tecnologia de coletor predominante é a de cilindro
parabdlico devido a sua maturidade. Os principais paises que utilizam esta tecnologia sao 0s
Estados Unidos e a Espanha. Também € possivel observar a ndo utilizacdo de armazenamento

térmico para poténcias superiores do que 100 MW, devido ao aumento dos custos ao se ter um

2015 | 2020 2030

T

2040

T 0
2050

Energia solar térmica com armazenagem

T

2015

T

2020 2030

M Faixa —— Média Ponderada

2040

" 2050

Figura 2-11. Evolucéo dos custos de geracdo de energia solar térmica com ou sem
armazenamento de energia térmica, adaptada de [19].

Na Tabela 2-2 sdo apresentadas as principais usinas solares térmicas do mundo com

sistema de armazenamento de energia térmica.
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Tabela 2-2. Usinas térmicas solares no mundo com poténcias maiores que 100 MW, adaptado

Poténcia
MW

400
354

280
250
250
150
150
110

100
100
100

100
100

100
100
100
100

Nome

Ivanpah solar power facility
Solar energy generating
systems

Solana generating station

Genesis solar

Ashalim power station
Solnova

Andasol

Crescent dunes solar energy
project

Palma del rio solar
Manchasol

Valle solar

Helioenergy
Aste solar

Solacor
Extresol
Solaben
Termosol

de [24].
Pais

EUA
EUA

EUA
EUA
Israel
Espanha
Espanha
EUA

Espanha
Espanha
Espanha

Espanha
Espanha

Espanha
Espanha
Espanha
Espanha

Coletor

Torre solar
Cilindro-parabdlico

Cilindro-parabdlico
Cilindro-parabolico
Cilindro-parabolico
Cilindro-parabdlico
Cilindro-parabdlico
Torre solar

Cilindro-parabolico
Cilindro-parabolico
Cilindro-parabdlico
Cilindro-parabdlico
Cilindro-parabolico
Cilindro-parabdlico
Cilindro-parabolico
Cilindro-parabdlico
Cilindro-parabolico

2.4 Energia solar fotovoltaica concentrada

Armazenamento

térmico
N.A.
N.A.

Sais fundidos
N.A.
N.A.
N.A.
Sais fundidos
Sais fundidos

N.A.
Sais fundidos
Sais fundidos

N.A.
Sais fundidos

N.A.
Sais fundidos
N.A.
Sais fundidos

A energia solar fotovoltaica concentrada é a unido das tecnologias de energia solar

fotovoltaica e de energia solar térmica, jA que usa os painéis fotovoltaicos com sistemas

concentradores de radiacdo solar. A principal vantagem dessa combinacdo de tecnologias é o

uso de menores areas de painéis fotovoltaicos, sendo possivel obter uma maior densidade

energética por meio dos sistemas concentradores de radiacdo solar e, assim, usar painéis com

eficiéncias melhores e com menores areas de coleta, compensando o fato dos painéis mais

eficientes serem mais caros. Alem disto, é possivel ter como subproduto a energia térmica, a

qual pode ser usada para processos de baixa temperatura, como € apresentado na Figura 2-12,

onde o calor do painel fotovoltaico concentrado pode ser aproveitado, por exemplo, por meio

de um ciclo ORC de pequena poténcia.
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Figura 2-12. Energia solar fotovoltaica concentrada com ciclo ORC, adaptado de [25].

De acordo com o trabalho desenvolvido por Koberle [26], as melhores regifes do
planeta para a implementacdo da energia solar fotovoltaica concentrada sdo as regifes de
elevada radiacéo, tais como Africa, Oriente Médio e América do Sul. Os painéis fotovoltaicos
simples, ttm melhor desempenho em regides do norte da Europa e nas zonas tropicais Umidas.
Na Figura 2-13 é apresentada a distribuicdo da producdo mundial de energia solar fotovoltaica

concentrada, hoje incipiente, mas com grande potencial de mercado.

Ausiralia - 1
Resto do mundo - 3

Estados Unidos e
Ameérica central - 64

China e Sudeste
Asidtico - 87

Ameérica do Sul - 11

Afica do Sul - 4

India - 10 Oriente Médio - 23

Sul de Europa - 52

Figura 2-13. Producdo mundial de energia solar fotovoltaica concentrada, adaptada de [27].
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2.5 Meétodos para geracao de hidrogénio com energia solar

Devido a enorme disponibilidade de radiagdo solar no mundo e visando uma producéo
de energia sustentavel, tem sido considerada a geracdo de hidrogénio através da energia solar,
utilizando a agua como matéria-prima. Existem varias formas de produzir o hidrogénio, as

quais sdo apresentadas na Figura 2-14.

Fotoelectrolise

Painel
Fotovoltaico

Energia
Solar Hidrogénio.
Coletores
energia solar
termica

- Torre Solar.
- Prato solar.

Figura 2-14. Principais fontes para geracédo de hidrogénio com energia solar.

Basicamente existem trés diferentes mecanismos para a geracdo de hidrogénio. Sendo eles:
utilizacdo de energia elétrica, uso de sucessivas reagcdes quimicas de alta temperatura e uso da
dissociacdo da agua. A Figura 2-15 apresenta as eficiéncias tipicas para cada uma dessas
tecnologias e as eficiéncias para cada um de seus principais componentes. Observa-se que as
principais perdas do sistema se encontram no reator ou no eletrolisador, devido a ocorréncia
nesses componentes da decomposicdo de agua em hidrogénio e oxigénio, ao final se apresenta
a eficiéncia global do processo de converséo da energia solar em hidrogénio.

90%

80%
70% 4
60% 1
50% 1

40%

Eficiéncia

30% T+

20% 1 -

10% 1

0% -

Eletrolisador / Reator Otica Receptor Solar - Hidrogénio
m Elétrolise com disco Stirling @ Eléfrolise de Elevada Temperatura
O CT de Oxidos Metdlicos - 700 MWt O CT - de Oxidos Metdlicos - 46 MWih

Figura 2-15. Eficiéncias dos diferentes componentes no processo de producédo de hidrogénio e
a eficiéncia geral do processo para diferentes tecnologias , adaptada de [28].
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A seguir serdo apresentadas em detalhe as diferentes tecnologias utilizadas para a
geracdo de hidrogénio por meio da energia solar.

2.5.1 Eletrolise

A eletrdlise € um dos métodos mais basicos para obter hidrogénio sem o uso de
combustiveis fosseis. Neste processo separa-se a agua em hidrogénio e oxigénio, mediante a
aplicacdo de uma corrente elétrica entre um catodo e um anodo. A principal vantagem dessa
forma de producgéo de hidrogénio é sua integracdo simples com diferentes energias renovaveis
como a energia solar, eblica, hidraulica, etc. O maior inconveniente é a necessidade de um
portador de energia valioso, como é o caso da eletricidade, para a producao de hidrogénio. Por
esta razdo, de acordo com Wang [29], atualmente o principal desafio no desenvolvimento da
eletrolise da &gua é a diminuicdo do consumo de energia elétrica no processo. Nas equacdes
(2.1) e (2.2) sdo apresentadas as reacdes que ocorrem no anodo e no catodo, respectivamente,
[30]:

Anodo:

1
H,0 + eletricidade —» 2H" + 502 . (2.1)

Catodo:

2H* +2e~ - H, (2.2)

Porém, para conseguir um menor consumo de energia, tem-se desenvolvido a

eletrolise de elevada pressdo e elevada temperatura. Estes processos serdo explicados a seguir.

2.5.1.1 Eletrolise de elevada presséao

A vantagem de usar agua sob elevada pressdo na eletrélise € a eliminacdo da
necessidade de compressdo do hidrogénio apds sua saida do eletrolisador, o que reduz o
consumo de energia elétrica no processo. Por esta razdo um fluxo de &gua de elevada pressdo
entra na célula. De acordo com Onda [31], a0 aumentar a pressdo para 70 MPa, assumindo

uma eficiéncia na bomba de 50%, é incrementada a eficiéncia geral do processo em 5%.

A General Motors [32], tem pesquisado formas de geracdo de hidrogénio a elevada

pressdo usando energia elétrica fornecida por painéis fotovoltaicos com 47,6 m? de area
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(Figura 2-16), conseguindo produzir 0,5 kg de hidrogénio por dia, com uma eficiéncia geral
de 9,3%, usando uma pressao de trabalho de 44,8 MPa.

Figura 2-16. Sistema de painéis fotovoltaicos para a geracao de hidrogénio a elevada presséo,
adaptada de [32].

2.5.1.2 Eletrolise a elevada temperatura

Na eletrélise a elevada temperatura, a principal vantagem é a diminui¢cdo do consumo
da energia elétrica devido ao aumento da energia térmica no fluxo de entrada, o que reduz a
energia livre de Gibbs e, portanto, 0 consumo de energia elétrica, como é apresentado na
Figura 2-17. Como exemplo, pode-se comparar 0 consumo de energia elétrica para uma
temperatura de 200°C e de 1000°C, observando-se uma reducdo de 20%. O processo de
eletrolise a elevada temperatura tem sido pesquisado exaustivamente pelo Instituto Japonés de
Pesquisa em Energia Atdmica ou (JAERI) [33], pois € um complemento ideal para uma usina
nuclear, ja que pode fornecer calor e eletricidade. No conceito de eletrolise a elevada
temperatura também é possivel utilizar a energia solar, como € apresentado na Figura 2-18,
empregando um separador espectral de radiacdo solar para separar a radiacdo ultravioleta e
infravermelha. O separador espectral de radiacdo solar é localizado acima do painel
fotovoltaico, onde a radiacdo ultravioleta é aproveitada por meio do painel fotovoltaico,
gerando assim a eletricidade necesséria para a eletrolise. A radiacdo infravermelha é
aproveitada por meio de um coletor solar para gerar vapor de agua, que alimenta o

eletrolisador.
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Figura 2-17. Reducdo no consumo da energia elétrica, durante a eletrolise a temperatura

elevada, adaptada de [33].
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Figura 2-18. Uso hibrido de um painel fotovoltaico e um concentrador solar para a geracao de
hidrogénio, adaptada de [9].
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2.5.1.3 Fotoeletrdlise

Outro método pesquisado recentemente para a geracao de hidrogénio utilizando agua e
energia solar é a fotoeletrolise, que usa a radiacdo solar para a producdo de hidrogénio, em
auséncia de uma corrente elétrica. O mecanismo é baseado na excitacdo das substancias
catalisadoras e semicondutoras, as quais sdo usadas para incrementar o estado energético da
agua e, assim, permitir a separacdo do hidrogénio e do oxigénio, como é ilustrado na Figura
2-19, onde sdo apresentados 0s principais mecanismos para a geracdo de hidrogénio no

processo de fotoeletrolise.
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Figura 2-19. llustracdo esquematica da dissociacdo da agua sobre o catalisador fotocatalitico,
adaptada de [34].

Para o desenvolvimento da reacdo sdo necessarias trés etapas principais, quais sejam:

e Absorcdo de fotons com energias excedendo a banda proibida do semicondutor,
permitindo a geracdo de um elétron livre (e") e um vacancia (h).

e Separacdo da carga precedida pela migracdo dos catalisadores de energia, através dos
semicondutores.

e Reacdes quimicas de superficie entre os catalisadores e varios compostos, como € o

caso da &gua, gerando a recombinacao e a posterior geragdo de hidrogénio.

Os principais materiais usados como catalizadores sdo as perovskitas e os Oxidos de

nitritos.
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2.5.2 Ciclos termoquimicos

Os ciclos termoquimicos sdo processos nos quais se utiliza calor e &gua como insumos
para producdo de hidrogénio. Nestes processos sdo utilizadas uma série de reacOes
intermediarias para a geracdo de hidrogénio e oxigénio mediante a decomposicao da agua em
diferentes etapas, sendo as mais importantes: a etapa de producdo do hidrogénio e a etapa de
producdo do oxigénio, que sdo reacdes exotérmicas e endotérmicas, respectivamente.
Normalmente sdo necessarias menores temperaturas para a producdo do hidrogénio e maiores
temperaturas para a producdo de oxigénio. O principal objetivo de um ciclo termoquimico é
permitir a dissociacdo da dgua com temperaturas menores que as requeridas na dissociacdo
térmica da &gua (2200 K). Assim, menos calor é necessario para 0 processo, o que possibilita
0 uso de materiais convencionais. Devido a importancia do tema, tem-se explorado diferentes
opcdes para o desenvolvimento dos ciclos termoquimicos, sendo propostos na literatura mais
de 350 ciclos diferentes [35], os quais usam diferentes fluidos, etapas e temperaturas,
resultando assim em diferentes eficiéncias e complexidades técnicas para seu

desenvolvimento.

Os seguintes critérios adotados por Perry [35], permitem classificar, encontrar e
eliminar os ciclos com menor possibilidade de sucesso, apresentados na Tabela 2-3.

Tabela 2-3. Critérios de selecdo para os ciclos termoquimicos, adaptada de [35].

CONSIDERAQC)ES 1. Namero de reacGes. 2. Tipo de reacBes envolvidas.
ECONOMICAS 3. Namero de elementos 4. Disponibilidade dos elementos
guimicos. guimicos.
5. Corrosdo causada pelos 6. Setem transporte de sélidos.
fluidos de trabalho.
ESTADO DA 1. Numero de artigos publicados. 2.  Facilidade de testar.
PESQUISA DO
CICLO 3. Eficiéncia energética e custo.
SEGURANCAEO 1 Toxicidade aguda aos seres 2. Toxicidade a longo prazo para 0s
MEIO AMBIENTE humanos. seres humanos.

3. Toxicidade ambiental.
FORNECIMENTO 1. Transferéncia de calor para 2. Temperatura demandada pelo
DA ENERGIA reacdes com solidos. ciclo de maior temperatura.
SOLAR 3. Compativel com transientes solares ou armazenamento diurno.

Nas consideragbes econdmicas sdo listadas as variaveis que tem incidéncia na
complexidade e operagédo do ciclo, sendo as principais 0 nimero e tipo de reacGes, a presenca
de compostos corrosivos, e 0 custo dos compostos utilizados na reagdo. No estado da pesquisa

do ciclo foram avaliados o estado da arte de cada ciclo, visando conhecer as eficiéncias e
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custos tedricos de producdo. No critério de seguranca e meio ambiente, é considerada a
toxicidade dos compostos utilizados e 0 risco no seu manuseio para as comunidades vizinhas
e 0 meio ambiente, e por Ultimo no critério de fornecimento de energia solar ¢ avaliada a

possiblidade de acoplar o ciclo termoquimico a energia solar térmica.

Como resultado da classificagdo, foram obtidos 67 ciclos diferentes [35], com
possibilidade de sucesso, porém, que ainda demandam pesquisa adicional para determinar sua
viabilidade técnica e oportunidade de implementacdo. Como fazer uma pesquisa rigorosa para
67 ciclos é um processo extenso e ineficiente, torna-se necessario um segundo critério para
diminuir o nimero de ciclos de forma objetiva e técnica. Para isso, foi usado, como segundo
critério de selecdo, a eficiéncia tedrica de conversdo de energia do processo, sendo

desenvolvida por Perret [35], e dada pela equacdo (2.3):

n = —AH;5.(H,0(p)
(Waten + AGor + RT 1n% +NFE,, ) (2.3)

Qsolar * Nelétrica

(@) (b)

No numerador apresenta-se a entalpia de formacao da agua liquida a 25°C.
O denominador pode ser descomposto em duas partes:

a) Calor fornecido pela energia solar.
b) Trabalho elétrico adicional consumido para a separacdo do hidrogénio pela eletrélise

(requerido por alguns ciclos).

Logo, ao calcular as eficiéncias para os 65 ciclos Perret [35] estabeleceu que somente 0s
ciclos que tenham eficiéncias acima de 35% serdo pesquisados, e estes sdo resumidos na
Tabela 2-4.
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Tabela 2-4. Ciclos termoquimicos selecionados, adaptada de [35].

Ciclo termoquimico NUmero Eficiéncia tedrica Temperatura

deetapas % maxima estimada
°C

ACIDO SULFURICO

Enxofre hibrido 2 43 900

lodo - Enxofre 3 45 900

OXIDOS METALICOS

VOLATEIS

Oxido de zinco 2 53 2200

Oxido de cadmio 2 59 1450

OXIDOS METALICOS NAO

VOLATEIS

Oxido de ferro 2 50 2200

Sédio/manganés 2 59 1560

Ferrita 2 52 1800

CICLOS HIBRIDOS

Ciclo hibrido de cobre cloreto 4 49 550

Os ciclos termoquimicos anteriores foram selecionados por terem as maiores
probabilidades de sucesso e pelo potencial para serem usados com a energia solar térmica,
eles serdo apresentados em detalhe, considerando o estado atual da tecnologia, perspectivas de
crescimento e a possibilidade da implementacdo destas tecnologias com a energia solar

térmica.

2.5.2.1 Ciclos termoguimicos baseados no enxofre
2.5.2.1.1 Ciclo hibrido do enxofre
O ciclo hibrido do enxofre € um ciclo de duas etapas, que necessita de uma
temperatura de operacdo de 900°C [36]. Na primeira etapa ocorre uma reacdo endotérmica e
acontece a liberacdo do principal reagente do ciclo, que é o SO, conforme apresentada na

equacéo (2.4):

1
H,S0 Hy0 + SO, + = 0,.
2204(aq) ™ H20 #2502 +50; (2.4)

Na segunda etapa do ciclo ocorre a reacdo de geracdo do hidrogénio, que é produzido
de acordo com a reacdo eletroquimica apresentada na equagdo (2.5) a uma temperatura de
80°C [37].
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2H,0 + S0, » H,S0, + H, (Eletrdlise).
(2.5)

Neste ciclo é necessario, além de calor, de energia elétrica na etapa de geracdo de
hidrogénio para efetuar a separacdo. Embora o ciclo precise de energia elétrica, sua eficiéncia
€ maior em comparacao com a eletrolise convencional [38]. Na Figura 2-20 € apresentado um
diagrama de blocos deste ciclo termoquimico. A etapa mais importante € na qual acontece a
geracdo de hidrogénio, no eletrolisador, mediante a aplicacéo de corrente elétrica em solucéo
aquosa de acido sulfurico. Apos esta etapa, o hidrogénio gerado é removido e o acido
sulfurico concentrado passa para 0 processo seguinte onde ocorre sua decomposicdo em
oxigénio e didxido de enxofre, sendo necessarias temperaturas de até (900 °C). Nesse
processo a energia solar concentrada é aplicada, devido as elevadas temperaturas necessarias
para a ocorréncia da reacdo. A Ultima etapa consiste na separagdo do dioxido do enxofre e 0

oxigénio liberado, permitindo assim o recomeco do ciclo.

Energia Solar I

Geragdo de Energia
Elétrica <

!

H,0 H,S0, Concentrado Concentragao e

Eletrolisador decomposigdo do
 H H,S0; Diluido acido sulfurico

Separagdo de SO, e O,

Figura 2-20. Diagrama dos blocos apresentando no ciclo sulfarico hibrido, adoptado de [38].

Para o fornecimento da energia elétrica necessaria planeja-se usar um arranjo de
maquina térmica para transformar parte do calor fornecido pelo campo solar em energia

elétrica. Isto acaba gerando o primeiro problema para a implementacdo deste ciclo, que além
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de necessitar de equipamento para a geracdo do hidrogénio, também precisa de investimento

para a geracdo de energia elétrica [39].

Além do problema relacionado com o fornecimento da energia elétrica, podem ser

citados também os seguintes problemas deste ciclo:

Desenvolvimento dos eletrodos 6timos para o processo de eletrélise. Embora o
potencial necessario para a separacdo do hidrogénio seja muito menor na solucéo do
acido sulfurico (E°=-0,17 V [37], em comparacdo com 0 potencial necessario para
separar hidrogénio da agua (E°=-1,23V). O eletrodo ndo consegue atingir as
eficiéncias esperadas para 0 processo;

Outra parte importante do ciclo que tem possibilidade de melhoras é a decomposicéao
térmica a elevada temperatura do acido sulfurico. Esta apresenta uma série de desafios
relacionados aos materiais usados para ter uma correta compatibilidade quimica com o
acido. Varias pesquisas tém sido feitas em relacdo a decomposicdo do &cido sulfarico
em diversas universidades e empresas [37]. Os principais materiais pesquisados para
uso no ciclo sdo: silicone, carbeto de silicio, nitrito de silicio e o Incoloy 800,
revestido com silicatos. Estes materiais sdo frageis sob as temperaturas de trabalho,

limitando seu uso para condi¢des com esforgos mecanicos pequenos.

Uma planta experimental foi construida pelo Laboratério Nacional Savannah River

nos Estados Unidos, tendo uma caracteristica interessante na producdo do hidrogénio a

elevadas pressdes, diminuindo assim a energia elétrica necessaria na compressdo do

hidrogénio. Na Figura 2-21 é apresentada uma fotografia desta planta piloto.

Figura 2-21. Planta piloto desenvolvida pelo Laboratério Nacional Savannah River, adaptada

de [38].
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Foram desenvolvidas duas unidades de eletrélise diferentes, visando avaliar a

resisténcia a corrosao e 0 seu comportamento eletroquimico, que sdo as seguintes:

e A primeira foi tomar uma célula de combustivel tipo PEM (Photon Exchange
Membrane) convencional, fabricada pela Proton Energy, a qual foi construida com
Hastelloy B e teflon para as partes Umidas, e titanio poroso para os eletrodos,
conseguindo uma éarea de célula ativa de 86 cm2 Com um catalisador de placa de

4mg/cm?, que é mostrado na Figura 2-22.

Figura 2-22. Fotografia do eletrolisador PEM feito pela PES, adaptada de [38].

e A segunda foi montada pela University of South Carolina, construida com eletrodos
revestidos de carbono e placas de reforco em grafite sélido.

Com o resultado dos testes, se confirmou a possibilidade de ter um eletrolisador que
consiga trabalhar nas condicdes exigidas pelo &cido sulfdrico, além de confirmar que o

potencial elétrico necessario € menor que na eletrélise convencional.

2.5.2.1.2 Ciclo termoquimico de lodo - Enxofre
O ciclo termoquimico de lodo - Enxofre estd em desenvolvimento desde meados de
1970 [40]. Originalmente planejado para trabalhar com energia nuclear como fonte de calor,
mas podendo operar com energia solar, ja que é possivel atingir a temperatura necessaria no
processo (cerca de 850°C) [41].

Na Figura 2-23 sdo apresentadas as reag0es envolvidas:
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Reacdo Bunsen
120°C

Figura 2-23. Ciclo de lodo - Enxofre [41].

As reacdes quimicas que compde 0 processo sao:

9L, + SO, + 16H,0 — (2HI + 10H,0 + 813) 1040 + (HyS04 + 4H,0)prxopre-  (2.6)

A primeira etapa do ciclo, chamada reacdo Bunsen, é exotérmica e ocorre em fase
liquida, produzindo dois acidos em fase aquosa imisciveis: o primeiro corresponde ao iodo e 0
segundo a fase do enxofre, representados na equacdo (2.6). S80 necessarias grandes
quantidades da &gua e iodo para se obter as duas fases imisciveis que, posteriormente, vao ser

separadas mecanicamente.

O hidrogénio é gerado por meio da solucdo em iodo a uma temperatura de 360°C. O
oxigénio é liberado na etapa de enxofre a uma temperatura de 850°C, sendo as duas reacoes

endotérmicas. As equacdes (2.7) e (2.8) mostram as reacdes envolvidas.
2HI - H, + I, (2.7)

1
HS04 + 16 H,0 = SO, + H,0 + 50,. (2.8)

A seguir, na Figura 2-24, é apresentado um diagrama de fluxo com os diferentes
processos envolvidos no ciclo, as diferentes etapas de destilacdo e separacdo e os trocadores
de calor utilizados. No reator A acontece a rea¢do Bunsen, sendo essa a principal reacdo do
ciclo, na qual se utiliza didxido de enxofre e iodo para a geracéo de acido sulfurico e iodeto de

hidrogénio. Apls essa etapa, 0S compostos passam por um processo de limpeza, onde é
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removido o oxigénio (gerado em processos anteriores), e separadas mecanicamente as fases

imisciveis dos produtos do enxofre e o iodo.

Os compostos de enxofre passam para um processo de destilacdo, onde é retirada a
agua. O &cido sulfarico é aquecido até uma temperatura de 400 °C, permitindo assim sua
passagem no reator B, onde s&o liberados o oxigénio e o didxido de enxofre. Esta é a reacdo
endotérmica do processo é onde € utilizada a radiacdo solar para manter a temperatura do

reator em 850 °C.

Os compostos de iodo passam para o reator C, onde o iodeto de hidrogénio é
decomposto em iodo e hidrogénio, permitindo assim a geracdo de hidrogénio e completando

as reacdes que compdem o ciclo termoquimico.

100°C, H20 X
AG =-10.737 keallmol  420°C

|AH =-52.626 kcalimol | Hg0

120°C, 02, I2,

U |
) ‘\/’\/\/\ f\/\/\/ A |, HzS04 H0 H3S04, WO

$02+ Iz + 2H20 — H2S04 + 2HI
gl e = I2HI, H2S04, Hy i
R | 2HI—>1242H2 € ) o HI, H0

-
[ AG = 10.818 kealimol
1450°C 1 = 4210 kealimol :

. Hzol AN o )
oo LMV s teaticame 2SO

850°C, HzS04, H20, S0z, 0 H2804 — SOz + qu + 1120,
U‘—C?} A s
[ I

H2S04, H20

Figura 2-24. Diagrama de fluxo para o ciclo sulfarico do iodo, adaptada de [40].

Um dos processos criticos neste ciclo é o processo de separacdo das fases acidas
aquosas, uma vez que em uma destilagdo simples ndo se pode separar uma solucdo de
HI/H2SO4/H20, pois o HI é oxidado pelo SO.. Diferentes tipos de separagdo tém sido
propostos e testados para o ciclo, procurando um consumo eficiente de energia. Os principais
processos sao destilacdo extrativa, usando acido fosforico ou eletro-didlise [41]. Depois da
separacdo dos dois acidos, geralmente eles sdo purificados, concentrados e decompostos em

reatores separados na fase de gas.

Ha diversas experiéncias focadas na geracdo de hidrogénio com o ciclo termoquimico
de enxofre de iodo. A primeira delas foi desenvolvida pela Agéncia de Energia Atdmica
Japonesa (JAEA), sendo a primeira a obter uma geracdo constante de hidrogénio por ciclos

termoquimicos no mundo, com uma vazdo de 0,03 Nm®h de hidrogénio [42], sendo
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apresentadas as taxas de producdo de hidrogénio e oxigénio na Figura 2-25, para uma

producdo continua de 20 horas.
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Figura 2-25. Producdo de hidrogénio e oxigénio de forma continua por 20 horas numa planta,
adaptada de [42].

O ciclo termoquimico de lodo-Enxofre tem sido provado experimentalmente em
processos de fluxo descontinuo e ainda falta verificar seu comportamento em processos
continuos, e bem como o comportamento ou a degradacdo dos compostos. Na Tabela 2-5 sdo

apresentadas as vantagens e desvantagens para este ciclo.
Tabela 2-5. Vantagens e desvantagens para o ciclo sulfdrico do iodo.

Vantagens Desvantagens
O enxofre é barato e abundante. lodo caro e escasso.

Correntes liquidas e gasosas, processo  Produtos quimicos corrosivos

de fluxo continuo de facil separacéo.

Compostos de facil aquisicao. Comprovacao do ciclo para processos
continuos

2.5.2.2 Ciclos termoquimicos de 6xidos

Nos ciclos termoquimicos de 6xidos metélicos, os Oxidos sdo os elementos que
permitem a producdo do hidrogénio e a liberacdo do oxigénio. O principio de funcionamento
dos ciclos termoquimicos de 6xidos metalicos pode ser resumido na Figura 2-26, onde tem-se
duas etapas de reacdo. A primeira € a etapa de liberacdo do oxigénio, onde usa-se um gas
neutro (como por exemplo, o nitrogénio) ou vacuo para remover o0 oxigénio da matriz.
Tipicamente esta etapa é a de maior temperatura e possui natureza endotérmica. Como
resultado desta reacdo é obtido um metal sem oxigénio ou com baixo nivel de valéncia, que

sera utilizado na proxima etapa para gerar hidrogénio.
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Segunda Etapa:
Oxidacdo

Figura 2-26. Esquema dos ciclos termoquimicos de 6xidos metalicos.

Na segunda etapa, que € a de geracdo do hidrogénio, introduzindo-se agua na matriz e
dando inicio ao processo. Normalmente deixa-se esfriar a matriz da etapa anterior para chegar
a temperatura apropriada para a reacdo. Neste ponto, 0 metal é oxidado pela 4gua permitindo,
assim, a geracdo do hidrogénio. Normalmente nessa etapa é necessario apenas o calor para
compensar as perdas do reator, j& que 0 processo é de natureza exotérmica. Logo ao ter a
matriz reagida tem-se pronto o 6xido metélico para a etapa da liberacdo do oxigénio (Primeira
Etapa).

O ciclo termoquimico anterior € caracterizado por sua simplicidade, ja que requer
poucas etapas para a gerac¢ao do hidrogénio e trabalha com poucos compostos, ndo necessitam
de processos de separacdo por eletrélise. Assim, € uma promessa para a geracdo de

combustiveis usando energia solar [43].

Pela sua importancia tem-se pesquisado varias formas para incrementar a eficiéncia do

ciclo, tais como:

e Determinacdo da composicéo 6tima dos Oxidos para a geragdo do hidrogénio;
e Projeto de reatores solares que melhorem as taxas de geracdo de hidrogénio e
diminuam as perdas de calor;

e Utilizacao de sistemas de concentracao da energia solar.

A seguir serdo apresentados os principais 0xidos pesquisados.
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2.5.2.2.1 Oxidos de ferro
O ciclo termoquimico de 6xido de ferro foi proposto por Nakamura [44] como um
modo simples de geracdo de hidrogénio. Nas equacdes (2.9) e (2.10) sdo descritas as reacdes

quimicas envolvidas nas duas etapas, e sua temperatura:

1
Fe304, - 3Fe0 + 502, T = 2400 K, (29)
3Fe0 + Hy,0 - Fes0, + H,, T = 1000 K. (2.10)

A primeira equacdo corresponde a etapa de liberacdo de oxigénio e a segunda a
producdo de hidrogénio. Neste ciclo é possivel oxidar até 54 % da matriz de ferro em
condicdes de laboratério [45]. De acordo com Diver [46], é possivel atingir eficiéncias de
32,7% em um reator rotativo. Na Tabela 2-6 sdo apresentadas as vantagens e desvantagens do

ciclo termoquimico de 6xidos de ferro, considerando as observagdes feitas por Perret [35].

Tabela 2-6 Vantagens e desvantagens do ciclo termoquimico de 6xidos de ferro

Vantagens Desvantagens
Alta eficiéncia tedrica de geracao de Temperatura extremadamente elevada
hidrogénio de até 50% [44]. no limite da resisténcia do material.
Né&o recombinacdo do oxido nasaida  Degeneracdo da matriz aps varios
do reator ciclos.

Um dos ciclos mais simples, pois
necessita de apenas duas etapas.

Compostos de facil aquisicao.

O principal desafio deste ciclo é a elevada temperatura necessaria para a liberacdo do
hidrogénio, impondo severas exigéncias ao material do reator. Portanto, tem-se projetado
novos ciclos baseados em ferrita e ligas, como: manganés, niquel e zinco, para diminuir as
temperaturas do ciclo.

2.5.2.2.2 Ferritas
Os ciclos termoquimicos baseados em ferritas utilizam ligas de varios elementos,
visando o melhoramento da geragdo de hidrogénio, tendo como material base a ferrita. O

objetivo é atingir temperaturas mais baixas do que as necessarias pelo ciclo de 6xidos de
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ferro. Os materiais usados (como; liga — cobalto, magnésio, manganés e niquel), foram

selecionados de modo a acelerar a reagéo quimica.

Esta tecnologia foi utilizada no projeto de pesquisa Hydrosol [47], desenvolvido pela
Unido Europeia, visando a obtencdo de combustiveis solares e formas avancadas de
aproveitamento da energia solar térmica. Nas equagdes (2.11) e (2.12) sdo descritas as reacdes

de geracdo de hidrogénio e oxigénio e as temperaturas atingidas no reator.

MOyequzido + H20 = MOyyigaao + Ha, T =1073 K, (2 11)

MO,xigado = MOrequzido + 02, T =1473 K. (2-12)

Na Tabela 2-7, sdo apresentados os principais resultados obtidos na experimentacéo
das ferritas suportadas por zirconia, obtendo a vazdo de hidrogénio produzido por ciclo por
grama de ferrita e a conversao da ferrita presente na matriz, sendo observado que os melhores

valores sdo obtidos para a liga de niquel ferro (NiFe20s4).

Tabela 2-7. Producdo de hidrogénio e conversao de diferentes ferritas suportadas em zirc6nia, adaptada de [48].

Material % m-ZrO2 N° de Nem®H2/g  Converséo da
ciclos porciclo  ferrita (%)*

Fe304/m-ZrO2 20 6 6,4 33
Mn0,36Fe2,6404/m-ZrO2 17 6 4,3 26
Mn0,69Fe2,3104/m-ZrO2 19 6 7,5 41
MnFe204/m-ZrO2 19 4 5,2 28
Mg0,19Fe2,8104/m-ZrO2 17 4 6,7 40
Mg0,56Fe2,4404/m-ZrO2 18,8 4 5,7 29
C00,19Mn0,48Fe2,3304/m- 19,4 6 7,8 42
Zr02
C00,39Mn0,10Fe2,5104/m- 16,8 6 4.8 30
ZrO2
C00,39Mn0,30Fe2,3104/m- 15,7 6 6,6 44
Zr02
C00,39Mn0,52Fe2,0904/m- 15,5 6 51 34
Zr02
Co00,56Mn0,16Fe2,2804/m- 18 6 7,2 42
Zr02
Co00,42Fe2,5804/m-ZrO2 16,7 6 6,2 39
Co00,67Fe2,3304/m-ZrO2 20,2 6 8,9 46
CoFe204/m-ZrO2 20,1 6 9,7 51
NiFe204/m-ZrO2 19,2 6 12,2 69
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2.5.2.2.3 Oxidos de zinco
A reducdo do 6xido de zinco acontece sob elevadas temperaturas de reacao,

produzindo dois gases, como é mostrado nas equaces (2.13) e (2.14).

1
Zn0 - ZTl(g) + 502, T = 2200K, (213)
Zngy + Hy0 > Zn0 + H,, T = 1023K. (2.14)

Infelizmente, devido a ocorréncia da reacdo na fase gasosa, pode ocorrer uma
recombinacéo do oxigénio gerado com o zinco, 0 que ndo é desejavel porque implica uma
perda de energia para o sistema, pois ao recombinar-se 0 0xigénio deve entrar mais uma vez

no reator. Na equacdo (2.15) apresenta-se a recombinacdo do oxigénio,

1
Ing) + 502 - Zn0, T =600 — 2200K. (2.15)

Para prevenir o fendmeno anterior € necessario instalar um dispositivo na saida do
reator para resfriar a corrente de entrada a temperatura inferior a 600 K, evitando assim a

recombinacdo [49].

A etapa de producdo de hidrogénio no reator com Oxido de zinco é representada na
equacdo (2.13), onde sdo usadas particulas do zinco obtido na etapa de liberacdo do oxigénio.
No entanto, a reacdo anterior ndo pode ser realizada na sua totalidade devido a formacéo de
uma camada de 6xido de zinco no contorno da particula, impedindo a penetracdo do vapor de

agua no centro da particula e a subsequente geracdo do hidrogénio.

Um balanco molar do ciclo termoquimico foi realizado por Charvin [49]. Na Figura
2-27 sao apresentados os diferentes processos e reac@es quimicas envolvidas. Comecando
pelo processo de hidrélise, processo no qual acontece a geracdo de hidrogénio, de acordo ao
descrito na equacao (2.14), para passar assim ao reator de geracdo de oxigénio, o qual utiliza
energia solar para incrementar a temperatura dos reagentes até os 2200 K, permitindo assim a
ocorréncia da liberacdo de oxigénio, como é descrito na equacdo (2.13). Na saida do reator é
necessario colocar um trocador de calor que permita um rapido resfriamento dos produtos,
para prevenir a recombinacdo do oxido de zinco, permitindo assim chegar ao processo de

hidrolise e comecar o ciclo novamente.
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3 Zn: 1.64 mol.s™! Resfriamento

Reator Solar £~/ . . 082 mol.s! E=61% 0, : 0.5 mol.s!
T = 2000K > >
& = 100% ®
@ Zn0O : 1.64 mol.s-! Zn: 1 mols-!
Hidrolisador ZnO : 0.64 mol.s -!
) T=1023K @ H>O: I mol.s-!
< = 100%
@ H, : 1 mol.s-! 5 N

Figura 2-27. Balango molar com a composicao das correntes para o ciclo termoquimico
Zn0/Zn, adaptada de [49].

Além disso, o ciclo termoquimico tem desafios que devem ser superados para permitir

a sua implementagdo em escala comercial, 0s quais sdo descritos a seguir:

e A etapa de reducdo atinge temperaturas muito elevadas (cerca de 2200 K),
dificultando a selecdo dos materiais adequados para a construcdo do reator. Como
medida para diminuir a temperatura do ciclo tem-se proposto injetar argdnio, que
consegue diminuir a temperatura no reator para 2000K. Essa alternativa apresenta
novos desafios, principalmente relacionados a separacdo do argdnio e do oxigénio,
pois 0 processo de separacdo por membranas € dificil por ocorrer condensacdo e
deposicdo de zinco nos poros das membranas.

e O resfriamento na saida do reator para a diminuicdo da recombinacdo afeta a
eficiéncia total do ciclo. Portanto, tem-se procurado outros sistemas para diminuir a

recombinag&o.

Considerando o que foi exposto, a Tabela 2-8 apresenta um resumo das principais

vantagens e desvantagens deste ciclo:

Tabela 2-8. VVantagens e desvantagens para o ciclo termoquimico de éxidos de zinco,
adaptada de [35].

Vantagens Desvantagens
Processo facil de duas etapas. Temperatura extremadamente elevada, no
limite da resisténcia do material.
Materiais reativos abundantes, seguros e A recombinacdo limita a eficiéncia.
relativamente baratos.
Operacdo continuada atraves do Tamanho da particula afeta a eficiéncia da
armazenamento do zinco. etapa de geragéo do hidrogénio.

Deposicgéo do zinco nas paredes do reator e
componentes.

Elevada temperatura para a operacéo da
membrana.



37

Em um estudo para avaliar o potencial deste ciclo Weimer [50], realizou uma anéalise
técnico-econdmica para estimar o custo de producdo de hidrogénio para o ano de 2025,
procurando reduzir os custos dos equipamentos e aprimorar as tecnologias envolvidas. O
diagrama de fluxo da planta analisada € mostrado na Figura 2-28, apresentando 0s processos
que o compdem.

Zno | |Zn+%0,
@ 298K| | @ 2300K

Q re-radiagao

i |
WC C.
QC.C. lrocadog I::> Q Resfriamento
de calor
%0, @ 298K ‘ Zn @ 298K
couacge | | HO N N
combustivel
Q...
A Hidrolisador ':> hidrolisador
H, Zn
¢ Y

Figura 2-28. Diagrama de fluxo para os processos envolvidos no ciclo ZnO/Zn, adaptada de
[51].

Os processos no ciclo termoquimico do zinco sao:

e Geracdo de hidrogénio: é realizada mediante a injecdo de vapor de agua a 750 °C, a
qual reage com o zinco no reator, onde este € oxidado, produzindo assim o
hidrogénio.

e Separacdo do hidrogénio e zinco: o hidrogénio sai do reator com impurezas de
zinco, sendo essas removidas em um filtro de mangas.

e Recuperacdo de calor: o o0xido de zinco produzido é levado para um trocador de
calor, onde é aquecido antes de sua entrada no reator, resfriando as correntes de
saida do reator solar e permitindo a recuperacéo de parte do calor.

e Liberacdo de oxigénio: o Oxido de zinco é aquecido até 2200K em um reator solar,
utilizando a energia do campo solar, liberando-se assim o oxigénio.

e Resfriamento: resfriam-se rapidamente o oxigénio e o zinco que saem do reator

solar para evitar uma recombinacédo dos dois elementos.
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O ciclo termoquimico do zinco proposto por Perret [35], foi projetado para uma
localizacdo no deserto do Mojave, com uma irradiagdo solar média de 2787 kWh/m?ano, para
uma producdo de 133000 kg Ho/dia, com 13 horas de armazenagem, para um fator de

capacidade de 75%, as principais caracteristicas do sistema sdo listadas abaixo:

e A conversao na dissociacao do ZnO é de 85 %;

e Utilizam-se torres solares de 250m de altura;

e Energia necessaria para o receptor de 2904 GWh/ano;

e 3 campos do heli6statos com 358 helidstatos cada um, e um area de 55938 m? por
campo, gerando 41 MW4, por campo;

e Eficiéncia do campo receptor de 44,9%;

e Receptor de 30 tubos, com didmetro de 7,3 m com 85 % de conversdo com uma
temperatura de 2173 K;

e Relacdo de Ar/ZnO de 3:1.

Os custos de instalacdo sdo apresentados na Figura 2-29, sendo possivel concluir que
0s principais custos do sistema estdo relacionados aos helidstatos e a torre central, devido a
elevada energia necessaria para atingir as temperaturas necessarias para a ocorréncia da

reacao.

4%
12% '

m Heliostatos ® Torre Solar = Reator » Compressores ® Qutros

Figura 2-29. Custos de instalacdo do ciclo termoquimicos ZnO/Zn, adaptada de [50].

Depois de projetar o ciclo foi feita uma anélise econémica [35], obtendo um prego base de
producédo de hidrogénio de US$ 4,14 por quilograma. Na analise de sensibilidade é possivel
encontrar que a principal causa da variabilidade no custo da producdo de hidrogénio vem dos
componentes solares, tais como: helidstatos, torre solar e principalmente no reator solar, pois

trata-se de um elemento que n&o esta disponivel no mercado.
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2.5.2.2.4 Oxidos de cadmio
O ciclo termoquimico do 6xido de cAdmio € similar ao ciclo de 6xido do zinco, sendo
que a principal diferenca esta na temperatura de liberacdo do oxigénio (1723 K) [35]. O ciclo
é resfriado por meio da condensacdo do cadmio, o qual se encontra em fase liquida no
processo de geracdo de oxigénio. Por encontrar-se em fase liquida, o cAdmio permite que o
processo de resfriamento seja mais rapido e diminui a recombinagdo na saida do reator. Uma
consideracdo importante desse ciclo é o elevado cuidado necessario na operacdo do ciclo,

devido ao cadmio ser venenoso.

As equacOes da reacdo de liberagdo do oxigénio e hidrogénio séo apresentadas nas
equacoes (2.16) e (2.17).

1
Cd gy + Hy0(4) = CdO(s) + Hy, T =723 K. (2.17)

Na figura (2.31) é apresentado o diagrama de fluxo para o ciclo, considerando a etapa
adicional de resfriamento e as etapas de operacao.

Armazenagém

Descomposicdo| | Resfriamento r— Geragdo de
5 } -y Térmico Cd . ¢
CdO (1450 °C) Cd (750 °C) (700°C) Poténcia
J - \
- -
dici ‘ cd (450 °C)
Armazenagem .
- Térmico Cd (450°C)
Aquecimento L )

Vapor Hyp

Hidrolise Cd —=*

Armazenagém e ]7
Térmica CdO (450 °C)

Figura 2-30. Diagrama de fluxo para o ciclo termoquimico do 6xido de cadmio, adaptada de
[35].

Apesar da eficiéncia térmica do ciclo dos 6xidos de cadmio ser uma das maiores nos
ciclos termoquimicos (59 % base PCI do hidrogénio), ainda existem dificuldades para
operacdo desse ciclo, devido a recombinacdo do oxigénio e aos perigos que implicam
manusear um produto tdxico como o cadmio. Além disso, também existem desafios para a
producéo do hidrogénio, dado que nesta etapa o cadmio estd em fase liquida e gera-se oxido

na sua superficie, ndo permitindo uma correta penetracdo do vapor da agua. Para melhorar
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esta situacdo tem-se estudado um mecanismo que requer um reator rotativo, no qual o cddmio

é movimentado, permitindo uma melhor reacdo e penetracdo do vapor.

A integracdo deste ciclo com energia solar tem sido planejada, concentrando a energia
solar com héliostatos em uma torre central, onde os raios solares sdo encaminhados para o

reator localizado no solo, como é ilustrado na Figura 2-31.

Concentradores

Fluxo solar concentrado secundarios
Cadmio Fundido
330°C- 20Bar s yqiuvrvrrrrrrreay
"J v O 0004 \ A > D &
) IEEERRERERRER
- i Cadmio e Oxigénio \
Produto Resfriado 1500 °C ) ! :
700 °C- 0,9 Bar ane Ranhura de
p resfriamento
CdO et Oxido de Cadmio

Ar ———

Figura 2-31. Integracao da energia solar com o ciclo termoquimico do cadmio, adaptada de
[52].

Adicionalmente usa-se 0 argbnio como gas de arraste, o que permite fluidizar o leito
com a subsequente reducdo do 6xido de cddmio. Além da utilidade anterior, o cadmio liquido
pode ser usado para armazenar energia térmica. Na Tabela 2-9 sdo apresentadas as vantagens
e desafios deste ciclo termoquimico, sendo os principais desafios relacionados ao manuseio
do cadmio.

Tabela 2-9. Vantagens e desvantagens do ciclo termoquimico de 6xidos do cadmio, adaptado
de [35].
Vantagens Desafios

Manuseio de substancias perigosas

Processo simples de duas etapas. o
como o cadmio.

Materiais reativos abundantes, seguros e
relativamente baratos.

Eficiéncia térmica elevada.
Armazenamento térmico.

Resfriamento do cadmio fundido.

Reatores quimicos localizados no solo.
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Para calcular o potencial de investimento neste ciclo foi realizada por Perret [35], uma
simulacgdo do funcionamento da planta para uma producéo de hidrogénio de 100 toneladas por
ano, apresentando os custos diretos dos equipamentos (Figura 2-32). E neste caso, obteve-se

um custo de producéo de hidrogénio de 4,75 ddlares por quilograma.

2,44% 1,50% ,1,45%

2,91%

6,28% 5%
,28%

?\!

m Helidstatos e torre solar = Reatores solares
Trocadores de calor Turbinas e bombas
®m Compressores de hidrogenio = Tanques/ Separacdo
m Separagdo por membrana m Sistema de transporte de solidos

Figura 2-32. Custos dos equipamentos para o ciclo de cadmio, adaptada de [35].

2.5.2.2.5 Oxidos de manganés com sodio
O ciclo termoquimico de sédio e manganés é um ciclo ndo volatil que consegue atingir
eficiéncias de conversdo térmica similares as do ciclo de 6xido de cadmio, com a vantagem de
ndo usar substancias toxicas, que ademais sdo compostos de facil aquisi¢do, 0 que o torna ele

atrativo para pesquisas. As equacdes (2.18), (2.19) e (2.20) descrevem as reacdes envolvidas

no ciclo.
2Mn,05; — 4MnO + 0,, T =1723 K, (2.18)
MnO + 2NaOH,q, —» 2NaMnO, + H,, T =973 K, (2.19)
2NaMnO, + H,0 — Mn,05 + 2NaOH, T =373K. (2.20)

A cinética das reagbes para 0 processo de producdo do hidrogénio foram
desenvolvidas por Francis [53], essas permitem descrever a decomposic¢do do éxido no reator.
Conversdes de até 80% podem ser obtidas com pouco tempo de residéncia, 0 que permite

dimensionar reatores menores para a mesma producao.
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As reacOes quimicas descritas anteriormente requerem um excesso considerdvel de
agua para recuperar 0 Mn20s e gerar NaOH aquoso. A solugdo aquosa concentra-se através da
evaporacdo da agua da solucdo para ingressar no processo de geracdo de hidrogénio. Caso
seja retirada muita dgua do processo a efetividade da etapa de hidrolise é reduzida, deste
modo, é inserido um metal secundario (zinco) no composto para aprimorar esta etapa e
utilizar menos dgua como foi proposto por Bruin [54]. As equacdes (2.21), (2.22) e (2.23) sdo

as correspondentes ao ciclo termoquimico com adi¢éo de zinco.

1
Zno,66Mna 0366 = 2Z10,33Mn01 55 + 50z, T=1723K, (2.21)
2Zng33Mn0; 33 + 2NaOH — Na,Zng g6Mn,04 66 + H, T =973 K, (2.22)
Na2Zn0,66Mn204,66 + H20 - Zn0’66Mn203'66 + ZNQOH, T =373 K. (223)

O zinco e o ferro foram ambos testados para o melhoramento do ciclo, sendo obtidos
melhores resultados para o zinco, reduzindo em trés vezes a quantidade de dgua necessaria.
Ainda assim, sdo necessarios 10 moles de &gua para cada mol de hidrogénio. O metal
secundario é utilizado para prevenir ou inibir a formacéo de birnessita, que ndo participa da

geracdo de hidrogénio e pode ser carregada até o processo de liberacdo do oxigénio.

Reacido 1:
_ Reator Solar | Zm, Mn, 0.~
1500 °C IZZrh_gg\InOl_g;—[l.SOZ 0
(héliostata) Y (héliostata)
~
_ v
Mfmlmml — Tangue iReceptur .
0, +I R S—. e ——— . 1000°C
2 T 10005 L] 800 =C ﬁ '_Plrhculasl
E— sat. NaOH| E ] _,1 N N —
Argomio 5 £ L " TN LT
N i}xigénio Diluido NaOH (aq) E L] _Eg [ M
[ Silidos g =3 200 °C
A J 0.1 Bar
Tanque H0
80°C I R
4 — A
Hidrélise \
S \
— ‘ \ / Ho Reacdo 2 :
. l ] — 2Zn _MnO, ,3+0.50, -
oM, Osge| 1 t Na,In) (Mn0y 55 7%33 133 il
/ NaZuy o Mn,0y 55 452
I Reacio 3:
NayZny ( Mn 0y g +2
Zn  Mn, O, +2NaOH

Figura 2-33. Diagrama de fluxo do ciclo termoquimico Mn/Na, adaptada de [35].
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O diagrama de fluxo da Figura 2-33 apresenta os processos envolvidos no ciclo
termoquimico. Ele também foi utilizado para a determinagdo do custo de producdo de
hidrogénio e os diferentes processos envolvidos no ciclo, no qual & assumido uma
recuperacdo de NaOH de 80% [35]. Na andlise assume-se que se tem um processo ciclico

para todas as correntes.

A temperatura para o processo de liberacdo de hidrogénio é de 1773 K, em um fluxo
de Mn0O3, em forma de aerossol montado em seis torres. O reagente (Mn203s/ NaMnQO2/Zn0)
é transportado de um tanque de armazenamento por meio de um sistema de transporte
pneumatico ateé o sistema de alimentacdo do aerossol. Isto ocorre apds o reagente passar por
um trocador de calor, que recupera o calor sensivel dos produtos da reacdo. O sistema de
aerossol dispersa o po dos 6xidos de manganés numa corrente preaquecida de argénio para
reduzir a carga térmica do reator antes de entrar no forno solar. Os gases de saida do reator
sdo rapidamente resfriados até 1073K, com uma corrente fria de argbnio, para minimizar a

recombinacéo entre o metal reduzido e o oxigénio produzido.

O fluxo resfriado passa por um filtro metdlico para separar o metal reduzido da
mistura de oxigénio/argbnio e, assim, armazenar o metal para 0s processos seguintes. A
mistura de oxigénio/argdnio € aquecida até uma temperatura de 1273K e passa através de um
maodulo de membrana de cerdmica que separa 0 oxigénio e o argbnio, permitindo a reciclagem
do argbnio para os processos seguintes. Os 6xidos reduzidos durante o dia sdo armazenados
em um tanque isolado e podem ser usados na planta 24 horas por dia, permitindo uma
producdo de hidrogénio continua. Os pds sdo misturados com uma solucdo concentrada de
NaOH. A &gua residual é evaporada em um trocador de calor que utiliza como fonte de
energia o calor latente dos 6xidos quentes. A mistura sélida de NaOH/Oxido é reaquecida a
uma temperatura de 923K para formar o hidrogénio. Supde-se que 0 processo € continuo,
mesmo que ndo seja assim, por causa do vacuo necessario (0,1 bara), portanto o processo

necessita de reatores de batelada pequenos que permitam ter uma producgdo quase continua.

O produto da reacdo da geracdo de hidrogénio (Mn2Os/ NaMnQO,/Zn0O) ¢ hidrolisado
com excesso de &gua em um intervalo de temperatura de 353K a 373K. O produto da hidrélise
€ uma mistura de Oxidos sélidos e uma solucdo aquosa de NaOH. Um evaporador de
multiplos passos concentra 0 NaOH para ser reciclado e usado no processo de geracdo do
hidrogénio. A energia requerida para a etapa de liberacdo de oxigénio é fornecida por oito
torres solares de 221 m de altura, onde se concentram 22416 coletores, conseguindo uma area

de 2,5 x 108 m? de coletores. O aquecimento das particulas é feito em trés torres de 181m de
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altura, usando material inorganico para armazenar o calor a uma temperatura de 1273K, que é
a temperatura necessaria para gerar o hidrogénio. A eficiéncia térmica do processo (Base PCI)

é de 38% [35]. As vantagens e desvantagens deste processo sao apresentados na Tabela 2-10.

Tabela 2-10 Vantagens e desvantagens para o ciclo termoquimico de éxidos de manganés.

Vantagens Desvantagens

Grandes quantidades de lixiviados
no processo de recuperacédo do
sodio.

Manuseio da soda caustica a
elevadas temperaturas.

Uso de alumina no processo de temperatura
elevada.

Materiais reativos sao abundantes e seguros.

Elevada eficiéncia térmica. Possivel volatilizacdo do sodio.

Baixa pressdo de geracdo de
hidrogénio (0,1 bar).

O custo da producdo de hidrogénio foi calculado por Perret [35], segundo o digrama
de fluxo apresentado na Figura 2-33, projetando-se um custo de geracdo de hidrogénio de
US$ 4,22 por quilograma de hidrogénio para 2025 [35], onde os maiores custos estdo
associados aos elementos solares como coletores e torres. No entanto ainda existem incertezas
na analise econdmica efetuada, ja que alguns elementos ainda ndo foram testados para
conhecer seu comportamento real e se tem incertezas nas possibilidades de escalonar a

tecnologia para uma planta de producéo de grande porte.

2.5.3 Ciclos termoquimicos hibridos

2.5.3.1.1 Ciclo de cloreto de cobre hibrido.

O ciclo de cloreto de cobre hibrido é um ciclo de trés etapas, que necessitam de baixas
temperaturas, mas também requer uma etapa de eletrdlise para gerar o hidrogénio e CuCl,. A
equacdo (2.24) mostra a geracdo dos componentes necessarios nas etapas seguintes, ja que a
equacdo (2.25) apresenta a reacdo de liberacdo do oxigénio, e na equacao (2.26) tem-se o
meio pelo qual é obtido o hidrogénio, atraves do processo de eletrdlise.

2CuCly + Hy0 - Cu,0Cl, + 2HCL, T = 673K, (2.24)

1 2.25
Cu,0Cl, —>2CuCl+EOZ, T =800K, (2.25)

2CuCl + 2HCI®™ - 2CuCl, + H,, T =373 K. (2.26)
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Duas versdes dos ciclos sdo consideradas atualmente nas pesquisas, representadas
pelos ciclos de 5 e 4 etapas. Para o ciclo de cinco etapas, desidrata-se o cloreto clprico
aquoso, produzindo particulas de cloreto clprico solido para serem fornecidas ao reator de
pré-hidrolise e produzir oxicloreto de cobre. As reacgdes (2.27), (2.28), (2.29), (2.30) e (2.31),
apresentam as diferentes etapas do ciclo:

2Cu + 2HCL - 2CuClgy + H,, T =723 K, (2.27)
4CuCl - 2CuCl, + 2Cu, T =295K, (2.28)

ZCUClz(aq) + 2,2H20 O + 0,1HCl(aq)

- ZCuClz(s) + 2,2H,0 gy + 0,1HCl ) T = 345 K, (2.29)
1
Cu0 = CuClyy — CuClyy + 502, T =803K. (2.31)

Para o ciclo de quatro etapas o processo de fornecimento de cloreto clprico aquoso na
camera de hidrélise é combinado, bem como a pulverizacdo da solugdo, com um fluxo
paralelo de vapor para produzir oxicloreto de cobre novamente. A principal vantagem do ciclo
de quatro etapas em relacdo ao ciclo de cinco etapas € a menor complexidade dos
equipamentos utilizados, ja que ndo é preciso manusear substancias soélidas. No entanto, o
ciclo de cinco etapas tem eficiéncias energéticas e exergéticas melhores [55]. Em qualquer
das duas alternativas necessita-se de grandes quantidades de agua. Na Figura 2-34 ¢
apresentado o fluxograma do processo a base de cloreto de cobre hibrido de cinco etapas com
0s principais equipamentos, que sdo: eletrolisador, cristalizador, reator de hidrdlise e reator de

geracdo de oxigénio.
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Figura 2-34. Esquema do ciclo de cloreto de cobre hibrido, adaptada de [56].

Na Tabela 2-11 se apresentam as principais vantagens e desvantagens deste ciclo,
sendo de grande relevancia os cuidados necessarios para evitar a geracdo de gas de cloro e 0s
processos de separacdo das fases agquosas, como principal vantagem se encontra a baixa

temperatura de operacéo (723 K).

Tabela 2-11. Vantagens e desvantagens para o ciclo termoquimico de cloreto de cobre
hibrido, adaptada de [35].

Vantagens Desvantagens
Menor temperatura usada em um | Separacdo das fases aquosas do
ciclo termoquimico. CuCl e CuCl2.

Principais materiais abundantes e

Excesso de uso da agua.
baratos.

Separacéo das fases aquosas do

Ciclo com bom desenvolvimento. cuCl e CuCI2.

Componentes quimicos usados na

o Possivel obtencdo de gas de cloro.
industria.

Dificuldade na modelagem do
sistema pelas diferentes interfaces
no ciclo.

Apos apresentar os diferentes ciclos termoquimicos estudados, as informagdes mais
relevantes dos ciclos serdo apresentadas de forma resumida na Tabela 2-12, onde consideram-

se os diversos fatores avaliados.



Ciclo termoquimico

Acido
Sulfarico
Enxofre
hibrido
Enxofre de
iodo
Oxidos
Metalicos
Volateis
Oxido de
zinco

Etapas

N

Eletrolise

Sim

Sim

Tabela 2-12. Resumo dos diferentes ciclos termoquimicos.

Eficiéncia tedrica

[35]

45

[35]

53

[35]

Temperatura °C

900

80

140

500

850

1927

750

Equacdo da reagdo

(2.4)

(2.5)

(2.6)

2.7)

(2.8)

(2.13)

(2.14)

Custo US$ KgH>

7,74
[57]

9,74
[58]

414
[51]

Vantagens

*75% menos energia
elétrica em
comparagdo com a
eletrolise da agua.

*O sulfeto é barato e
abundante.

*Correntes liquidas e
gasosas, processo de
fluxo continuo de facil
separagdo.

*Processo facil de duas
etapas.

*Materiais reativos
abundantes, seguros e
relativamente baratos.

*Operacdo continua
através do
armazenamento do
zinco.

Desvantagens

*Energia elétrica necessaria para a
separago.

+Corrosao no eletrodo diminui a
eficiéncia.

*Comprovagao do ciclo para
processos continuos

* lodo caro e escasso.

* Quimicos corrosivos.

*Temperatura extremamente elevada
no limite de resisténcia do material.
*A recombinagdo limita a eficiéncia.
*Tamanho da particula afeta a
eficiéncia da etapa de geracao do
hidrogénio.

*Deposi¢ao do zinco nas paredes do
reator e componente.

*Elevada temperatura para a
operacdo da membrana de separagdo
de oxigénio.

Planta piloto

+Planta piloto
desenvolvida pelo
Laboratério Nacional
Savannah River, [38].

* Primeira producao
continua do
hidrogénio por meio
do ciclo
termoquimico [42].

* Reator prototipo
rotativo em
desenvolvimento
[59].



Oxidos
Metalicos
Volateis

Oxidos
Metalicos
néo
Volateis

Oxido de
cadmio

Oxido de
ferro

Sadio -
manganés

48

Tabela 2-12. Resumo dos diferentes ciclos termoquimicos. (Continuago)

1450 = (2.16)
Néo 59

450 (2.17)

2200  (2.9)
Né&o 50

750 (2.10)

1450 = (2.18)

700 (2.19)
Nao 59

100 (2.20)

4,91
[35]

8,7
[49]

4,22
[35]

*Processo simples de
duas etapas.

*Materiais reativos
abundantes, seguros e
relativamente baratos.
*Elevada eficiéncia
térmica.
*Armazenamento
térmico.

*Processos quimicos
sdo localizados no
solo.

* Eficiéncias teoricas
de geracdo de
hidrogénio de até 50%,
[44].

*Nio tem problemas de
recombinagdo na saida.
*Um dos ciclos mais
simples, pois necessita
apenas de duas etapas.
*Compostos de facil
aquisicéo.

*Uso de alumina no
processo de elevada
temperatura.
*Materiais reativos sao
abundantes e seguros.
*Elevada eficiéncia
térmica.

*Manuseio de sustancias perigosas
como o cadmio.

*Resfriamento do cadmio fundido.
*Transporte de solidos a longas

distancias.

*Temperatura extremamente Reator rotativo
elevada, no limite de resisténcia do CR5 [46],
material. laboratdrios Sandia.

« Grandes quantidades de lixiviados
no processo de recuperagdo do
sodio.

*Manuseio da soda caustica a
elevadas temperaturas.

*Possivel volatilizacao do Na.
*Baixa pressao de geragdo de
hidrogénio 0,1 bar.



Oxidos
Metalicos
néo
Volateis

Ciclos
Hibridos

Tabela 2-12. Resumo dos diferentes ciclos termoquimicos. (Continuagio)

» Materiais nao toxicos

1200 (2.12) e de facil aquisicio. . Degradagdo da matriz apé§ 7f1 .
« Experiéncia ciclos, sendo este um dos principais
Ferrita < 7 comprovada em campos de pesquisa, [60] .
2 Nao
52 [28] campo.
800 (2.12) *Operagao simples.
400 *Menor temperatura +Consumo excessivo de agua.
(2.24) usada em um ciclo *Separagdo das fases aquosas do
termoquimico. CuCl e CuCl2.
527 9 95 * Materiais principais *Possivel obtengdo de gas de cloro.
Cloreto de (2.25) 4,70 abundantes e baratos. Dificuldade na modelagem do
cobre 3 . [35] «Ciclo com bastante sistema, pelas diferentes interfases
a Sim . .
hibrido. 49 desenvolvimento. no ciclo.
100 (2.26) *Componentes

guimicos usados na
Industria

49

*Experimenta¢do na
plataforma solar da
Almeria [61].
*Experimentacdo por
laboratérios Sandia,
[62].
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Ap0s a revisdo dos ciclos termoquimicos mais importantes encontrados na literatura, o
ciclo termoquimico de Oxidos de ferrita foi escolhido para este trabalho, observando-se

diversas consideracdes, com as apresentadas a seguir:
e Ambiental

O ciclo de oxidos de ferrita ndo apresenta riscos ambientais no seu manuseio e
operacdo, devido aos seus componentes serem estaveis e ndo conterem componentes toxicos
mesmo a elevadas temperaturas [28,63]. Alem disso, a emissdo de dioxido de carbono € zero,

obtendo assim um combustivel completamente sustentavel.
e Eficiéncia
A eficiéncia do ciclo de o6xidos metalicos é uma das maiores entre os ciclos

termoquimicos, segundo Pregger [28], e tem um elevado potencial de aperfeicoamento
[62,64,65].

e Experiéncia

O ciclo termoquimico por 6xidos de ferrita é o primeiro ciclo termoquimico provado em
campo [47,61], onde foi validado seu uso com energia solar em condicdes reais de operagéo,
constando de poucas etapas, as quais ndo envolvem mudanca de fase e nem necessitam de

eletrélise.

2.6 Reacado Sabatier

A reacdo Sabatier € uma reacdo proposta pelo quimico francés Paul Sabatier, no ano
de 1910. Trata-se da reacao do hidrogénio com didxido de carbono, ou monéxido do carbono,

visando a obtencdo de metano sintético, como € descrito na equacéo (2.32), adaptada de [66]:

CO, + 4H, < 2H,0 + CH,, AH = —165 % (2.32)

Para a ocorréncia desta reacdo sdo necessarios catalizadores para um melhor
rendimento, sendo que o niquel e o ruténio sdo dois dos mais efetivos [67]. Aplicacbes
comuns para esta rea¢do sdo a limpeza do hidrogénio com tragos de mondxido ou didxido do
carbono para uso em celulas de combustivel [68], a purificacdo do hidrogénio para a
fabricacdo do amonia [69], e a remocédo do dioxido do carbono de espacos confinados como
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submarinos ou naves espaciais [70]. Alguns pesquisadores trabalnam com a possibilidade de

usar a reacao Sabatier para capturar o monoxido do carbono das plantas termoelétricas [71].

Na Tabela 2-13 sdo apresentadas as eficiéncias de conversdo de carbono para
diferentes catalizadores, considerando valores maiores que 70%, para uma relagdo de H./CO>
de 4, sendo esta a relagdo estequiométrica da equacdo (2.32). Tem-se pesquisado também
catalizadores que permitam usar menos hidrogénio, tornando o processo mais econémico, e
conseguindo eficiéncias de 19,2%, para uma relacdo de H2/CO; de 2 [72], e 76%, para uma
relagdo H2/CO> de 3,5 [72]. Essas eficiéncias sdo muito baixas em comparagdo com oS
resultados obtidos para uma relagdo H2/CO: de 4, tornando sua aplicagdo em processos
industriais mais dificil.

Tabela 2-13. Eficiéncias de converséo de CO para diferentes catalizadores como uma relagédo
de H2/CO- de 4, adaptada de [72].

Catalizador Temperatura °C Eficiéncia conversédo CO>
10% Ni/La203 380 100%
69.1% Ni5AI-R 400 92%
LaNi4Al 400 92%
Ni-40Mm 300 91%
10% Ni/CeO2 350 90%
Raney Ni-60 300 87%
Raney Ni-50 300 85%
15% Ni/SiC 350 83%
10% Ni/y-Al203 450 82%
Ni30Zr202 350 80%
10% Ni-Ce0.72Zr0.2802 350 75%
Ni20(Zr0.9Ce0.1)Ox 350 75%
5Ni-C4z 420 75%
Ni20(Zr0.9Sm0.1)Ox 350 73%
15% Ni-2%Ce02/AI203 300 71%

Note que na Tabela 2-13 as melhores faixas de temperatura para a ocorréncia da
reacdo estdo entre 300 °C e 420 °C, j& que sob temperaturas maiores acontece a dissociacdo

do metano em mondxido de carbono, diminuindo a eficiéncia da converséo.

Para melhorar a geracdo de metano colocam-se varios reatores de metanacdo em serie,
aumentando a eficiéncia da conversdo de didxido de carbono em até 99% [73]. O processo
mais representativo destes foi patenteado pela companhia Solar Fuels, sendo apresentado na

Figura 2-35.
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Figura 2-35. Esquema simplificado do processo de metanacgéo patenteado pela Solar Fuels,
adaptada de [73].

O processo comeca com a mistura e a compressdo do hidrogénio e do dioxido de
carbono, sendo estes aquecidos até uma temperatura de 300 °C antes de entrar no reator.
Dentro do reator adiabatico acontece a reacdo de Sabatier e, por sua natureza altamente
exotérmica, aumenta-se a temperatura dos produtos até 600 °C. Logo, é necessario que 0
fluxo passe por um trocador de calor e um condensador, para retirar a dgua e, assim, diminuir
o fluxo de massa. O processo no segundo reator € idéntico ao ja explicado, permitindo
converter o hidrogénio e o dioxido de carbono presente na saida do primeiro reator em

metano, conseguindo uma conversao de didxido de carbono de 99%.

Como a reacdo de metanacao € altamente exotérmica é necessario um cuidado especial
nos mecanismos de controle de temperatura no reator, para o qual tem-se desenvolvido dois

processos, que sdo explicados a seguir:

e Reatores com resfriamento: neste processo a temperatura do reator € diminuida por
meio da troca de calor. Na Figura 2-36 € apresentado um esquema do resfriamento
de um reator Sabatier usado para converter o didxido de carbono e o hidrogénio,
presentes no gas de sintese, em metano. A agua € usada como fluido de resfriamento
onde, devido a elevada quantidade de calor liberada pela reacdo, ela é convertida em

vapor.
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Vapor Gas de sintese

Aglua Mistura rica em
metano

Figura 2-36. Resfriamento de um reator isotérmico, adaptada de [74].

Reatores resfriados por recirculacdo dos produtos: Gragas a natureza exotérmica da
reacdo, grandes quantidades de calor sdo liberadas, e se as mesmas ndo sao
corretamente controladas, podem ocorrer danos ao catalizador. Para evitar isto tem-
se construido arranjos de reatores com recirculacdo parcial dos produtos do reator,
obtendo assim uma menor proporc¢do de hidrogénio e didxido de carbono na mistura
e portanto diminui o calor liberado pela reacdo. Adicional a recirculacdo dos
produtos, pode-se injetar vapor de agua para aumentar o efeito da diluicdo, como
pode-se observar na Figura 2-37. No primeiro reator, além da injecdo de vapor de
agua, ocorre a recirculacdo parcial dos produtos, gerando uma diluicdo do
hidrogénio e o didéxido de carbono na mistura, garantindo assim um apropriado
controle da temperatura da reacdo. No segundo reator € controlada a temperatura da
reacdo por meio da injecdo de vapor de agua, sendo colocado um condensador na
saida para diminuir o contedo de vapor de agua na mistura e passar assim ao
terceiro reator, onde é controlada a temperatura por meio de injecdo de vapor de
agua e recirculacao parcial dos produtos. O arranjo dos trés reatores em serie busca

obter boas taxas de conversao de diéxido de carbono.
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Figura 2-37. Arranjo de reatores com recirculacéo e diluigéo por vapor, adaptada de [75].

2.7 Queima de hidrogénio em turbinas a gas

A turbina a gas € um dos dispositivos mais usados atualmente nas usinas termelétricas
devido ao seu bom rendimento, chegando a atingir eficiéncias de até 40% segundo Cohen
[76], e num arranjo de ciclo combinado com Ciclo Rankine consegue chegar até 62% [77],

sendo uma das tecnologias mais eficientes para a conversao de energia térmica.

Para queimar hidrogénio em uma turbina a gas tem-se que modificar seu projeto, pelo
fato das turbinas convencionais queimarem somente até 15% de hidrogénio em base
volumeétrica [78], principalmente por causa da alta velocidade da chama do hidrogénio (12
m/s) [79]. O uso do hidrogénio também gera uma diferenca nas propriedades térmicas dos
gases de exaustdo, sendo as principais o elevado calor especifico e o coeficiente de
transferéncia de calor, mudancas principalmente influenciadas pelo elevado teor de vapor de
agua nos gases de exaustdo. Deste modo, serdo considerados limites para a queima de

hidrogénio em turbinas a gas conforme o indicado na Tabela 2-14.

Tabela 2-14. Teor permitido de hidrogénio para as turbinas a gas.

Turbinas convencionais Teor de hidrogénio de até 15% em volume,
[78].

Turbinas convencionais Teor de hidrogénio de até 40% em volume,

modificadas [80].

Turbinas em desenvolvimento Teor de hidrogénio de até 70% em volume,
[78,81,82].

Portanto, ao queimar hidrogénio numa turbina a gas convencional, a turbina opera num
ponto fora do projeto. Deste modo, as condi¢des de operagdo da turbina a gas devem ser
modificadas para possibilitar a queima de hidrogénio sem afetar o equilibrio fluidodindmico

existente entre os diferentes componentes da mesma, sendo 0 mais importante o acoplamento
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fluidodindmico existente entre a turbina e o compressor. Assim, tem-se que satisfazer as

seguintes condigdes de equilibrio entre os dois componentes:
e Compatibilidade rotacional:

Neste topico se assegura a correspondéncia das velocidades rotacionais entre o
compressor e a turbina, sendo definida pela equagéo (2.33), considerando o caso
de uma turbina a gas industrial para geracdo de energia elétrica, no qual a turbina
e 0 compressor sao montados no mesmo eixo e, portanto, tem a mesma

velocidade rotacional.

) )2

Onde:
® = Velocidade Rotacional conjunto Compressor-Turbina.
Tec = Temperatura de entrada compressor.

Ter = Temperatura de entrada a Turbina.

e Compatibilidade de fluxo:

Neste topico se considera a relacdo entre o fluxo na saida do compressor e o de

entrada da turbina, expressado na equacao (2.34).

mET TET — mECV TEC E E TEC mET (2 34)

Per Pgc Ps¢ Per \[Tyr Mg

Onde:
mer= Vazao massica na entrada da turbina.
mec= Vazdo massica na entrada do compressor.

Pec = Pressdo na entrada compressor.
Psc = Presséo na saida compressor.

Pet = Pressao na entrada turbina.
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Pst = Pressao saida turbina.

Ap0s estabelecer as condigdes de equilibrio entre a turbina e o compressor, € evidente
que ao aumentar o teor de hidrogénio no combustivel, se restringe a reacdo que satisfaz as
condicGes de equilibrio entre o compressor e a turbina, principalmente devido a mudanca de
temperatura na entrada da turbina e a variacdo da vazdo maéssica na mesma, causada pela
variacdo de combustivel. Para observar o impacto das mudancgas na operacdo da turbina, foi
utilizado o mapa de caracteristicas do compressor e da turbina, Figura 2-38 e Figura 2-39,

respetivamente.

Na Figura 2-38 sdo apresentadas as curvas caracteristicas do compressor, mostrando
principalmente as curvas de eficiéncia e a influéncia das pas diretoras no comportamento do
compressor. E apresentada a linha de surge, sendo essa a que limita os pontos de operagio do
compressor. Qualquer ponto que se encontre acima desta linha, serd aerodinamicamente
instavel, gerando vibracBes que podem danificar a turbina. Na Figura 2-39 € apresentada a
curva carateristica da turbina, em funcdo da razéo de pressdo e da vazdo massica corrigida.
Observa-se que ap6s determinada razdo de pressdo, a turbina se encontra estrangulada e nao

se pode aumentar a vazdo massica corrigida.

Portanto, para conseguir operar a turbina nas condi¢fes necessarias, deve-se estabelecer

algumas mudancas em sua operacao, as quais séo discutidas a seguir:

e Permitir que o compressor trabalhe no mesmo ponto de operacdo (A), como é
apresentado na Figura 2-38, com a mesma abertura nas pas de entrada e a mesma
velocidade de rotacdo. Através da diminuicdo na temperatura de entrada no
compressor, por meio de refrigeracdo por evaporacéao (devido a sua boa relagdo custo-
beneficio [83]), mantém-se a mesma vazao massica corrigida (G), como se observa na

equacéo (2.35).

iy Tec (2.35)

Geomp =
p P
EC

e Conservar 0 mesmo angulo nas pas de entrada e a mesma temperatura de entrada na
turbina, variando a razao de pressdo no compressor, passando assim do ponto A para o

B no compressor e do ponto A’ e B’ na turbina, como € mostrado na Figura 2-38 e
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Figura 2-39. Compensando assim a varia¢do na vazdo massica, ja que ao aumentar a
razdo de compressdo no compressor € possivel manter a mesma vazdo massica

corrigida, calculada utilizando a equacéo (2.36).

i Ter (2.36)

Grurp =
PET

Se a razdo de pressdo requerida excede o valor entregue pelo compressor,

deve-se colocar estagios adicionais no compressor.

Conservar 0s mesmos valores de temperatura e presséo, variando o angulo de entrada
do compressor e mudando o fluxo de massa da entrada do compressor. Isto €
evidenciado no passo do ponto A ao C, apresentado na Figura 2-38, ndo existindo

mudanga na turbina conforme apresentado na Figura 2-39 pelos pontos A’ e C.’

= l Linha Surge i
p
o A
s .
o -
E T ( B Linhas de eficiéncia
2 | -y /r \ constante
s |7
.’E , \
]
=4 | . 'A
\ N
\ ™~
\ [~ —_— N R -
~
‘\.“ B
T 1 —
—
Fechamento Pa diretora
de entrada
—

Vazdo Missica Corrigida (GRC]

Figura 2-38. Curva caracteristica de um compressor para uma velocidade de rotacdo
constante, adaptada de [84] .
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Figura 2-39. Curva caracteristica de uma turbina para uma velocidade constante, adaptada de
[84].

A queima de hidrogénio em turbinas convencionais modificadas pode atingir teores de
40%, devido em parte a semelhanca das velocidades da chama da mistura hidrogénio/metano
atinge valores de 0,53 m/s em comparacdo da velocidade de chama do metano que atinge

valores de 0,37 m/s para 0 metano puro de acordo com Anderson [80].

Para teores de hidrogénio acima de 40% € preciso desenvolver equipamentos
especialmente projetados para a queima do hidrogénio, sendo a principal aplicacdo destes
equipamentos em usinas termelétricas em ciclo combinado com gaseificacdo, nas quais é
usado como combustivel um gas de sintese que tem um alto conteldo de hidrogénio. Os
principais desafios técnicos no desenvolvimento destas turbinas a gas estdo relacionados com
as diferencas de propriedades na combustdo do hidrogénio e do gas natural, sendo as

seguintes as principais:

e Maior velocidade de chama.
e Maior temperatura adiabatica de chama.
e Retardamento de ignicéo.

e Ampla faixa de flamabilidade.

Além disso, é necessario um cuidado especial nas emissdes de 6xidos de nitrogénio,
uma vez que ao queimar hidrogénio aumenta-se a temperatura adiabatica da chama,
permitindo uma maior dissociacdo do nitrogénio e, portanto, formagdo de Oxidos de
nitrogénio. Consequentemente, serdo apresentadas as mudancas mais importantes nos

componentes da turbina para conseguir operar com altos teores de hidrogénio.

e Compressor: como foi explicado anteriormente, uma das formas para conseguir acoplar
0 compressor com a turbina é aumentar o nimero de estagios e, assim, compensar as

variagoes no fluxo de massa. Assim, a Siemens [82], tem trabalhado no projeto de um
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compressor novo, que permite obter uma maior relacdo de pressdo com melhores
eficiéncias. A mudanga principal foi realizada no projeto de um novo perfil
aerodinamico [82].

Queimador: A principal diferenca entre os sistemas de combustdo de gas natural e
hidrogénio esta no fato de que para a queima de gas natural é predominante o uso de
queimadores com pré mistura, ja que estes permitem baixos niveis de Oxidos de
nitrogénio, menores que 15 ppm [82], contudo para a queima de hidrogénio é pouco
convencional o uso desta tecnologia. Portanto, diferentes fabricantes de turbinas a gas
desenvolveram diferentes tecnologias que permitem a queima do hidrogénio.

A General Eletric, para queimar o hidrogénio, usa a tecnologia de multiplos bocais, ou
MNQC, onde predomina a geracdo de chamas de difusédo, j& que isso evita a geracao de
problemas como auto ignicdo e flashback, de acordo com Taamallah [85], tendo como
inconveniente o aumento da formacdo de Oxidos de nitrogénio. Na Figura 2-40 sdo
apresentados os queimadores do hidrogénio desenvolvidos pela General Electric, sendo

apresentadas as chamas por difusdo presentes no queimador.

Figura 2-40. Queima de hidrogénio pela General Electric, composi¢do volumétrica do

combustivel (63% Hz, 4% CHa4, 33% N>), tomada de [86].

Turbina: O aumento da pressao na entrada da turbina e a variagdo da composi¢do dos
gases de exaustdo fazem com que a queda de entalpia na turbina mude em comparagéo a
uma turbina que queima gés natural. Isto implica na necessidade de se projetar novos
perfis aerodindmicos, alterando a geometria da turbina. Para isto, no projeto é
considerada a presenca de elevado nimero de Mach na turbina, de acordo com Bradley
[82]. Para uma melhor eficiéncia, a area de escoamento precisa ser aumentada para que
a velocidade seja reduzida. Além das mudancas no perfil aerodindmico, também é
preciso aprimorar 0s revestimentos e o sistema de resfriamento das pas da turbina. A
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variagdo na composicdo do fluxo que entra na turbina incrementa o coeficiente de
transferéncia de calor por conveccdo do mesmo, principalmente pela maior presenca de
vapor de dgua na composicdo. Assim, ao incrementar os coeficientes de transferéncia de
calor cede-se mais calor a pa e, portanto, os mecanismos de resfriamento convencionais
ndo conseguem dissipar este calor, aumentando a temperatura da pd e seu esforco

térmico.

Para contornar este problema, a Siemens estd desenvolvendo o uso de revestimentos

térmicos de baixa temperatura (TBC), para proteger as pas das altas temperaturas.

Portanto, atualmente é possivel nas turbinas convencionais modificadas queimar
hidrogénio até em 40%. Mas para queimar teores de hidrogénio maiores do que 40%, estdo

sendo desenvolvidos diferentes projetos, como é apresentado na Tabela 2-15.

Tabela 2-15. Turbinas em desenvolvimento para a queima de gas de sintese, adaptada de [85].

Companhia Siemens General Electric Alstom
Modelo de SGT5-2000E (LC) 9F Syngas GT13E2-2012
turbina a gas
Sistema de Queimadores mistos — MNQC - chamasem  Queimador anular com
combustdo pré mistura — difusdo.  pré mistura. pré mistura parcial.
Combustivel Gas de sintese até Gas de sintese até Gas de sintese até

70% H2 95% H2 50% H2
Relacéo de 12:1 17:1 -
pressao
Poténcia (TG-CC) 172-253 290-880 202-565
MW
Eficiéncia (TG- 35,3-52,5 40-57,4 38-53,8
CQC)

As turbinas apresentadas na Tabela 2-15 sdo desenvolvidas para elevadas poténcias,

tornando seu uso inviavel para o presente trabalho, ja que a poténcia necessaria € de 3 MWe.

2.8 Ciclo Rankine Organico.

O Ciclo Rankine Organico (ORC) é usado como uma modificacdo do ciclo Rankine
tradicional, sendo a diferengca mais importante a mudanca do fluido de trabalho, seguido pela
inclusdo de processos regenerativos e diferentes tipos de expansores [87]. Os fluidos
utilizados neste ciclo normalmente permitem a sua operacdo com fontes de energia de menor
temperatura e em uma menor faixa de poténcia. A queda de entalpia no processo de expansado

na turbina normalmente é menor para os fluidos organicos, comparado com o vapor de agua,
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permitindo assim que se use turbinas de um ou dois estagios, reduzindo os seus custos. Alem
disto, menores quedas de entalpia levam a menores rotagdes e velocidades na ponta das pas
das turbinas, permitindo acoplamento direto da turbina ao gerador e projetos mais simples dos
rotores [88]. Na Figura 2-41 é apresentado o campo de aplicacdo tipica dos sistemas ORC,

onde se observa um bom potencial para temperaturas abaixo dos 320 °C.
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Figura 2-41. Campo de aplicacdo do ORC, adaptada de [89].

Outra importante caracteristica dos fluidos organicos usados no ORC é a possibilidade
de ter diferentes tipos de curvas de saturacdo, como € apresentado na Figura 2-42. Estes
fluidos podem ser classificados como umidos, secos e isentrépicos, onde essa classificacdo
considera os diferentes comportamentos que tém as curvas de saturacdo, sendo os fluidos
isentrépicos e secos 0s que tém maior preferéncia [90], pois permitem uma expansao
completa sem chegar a zona Umida e por isso evitam danos aos expansores. Caso contrario, se
0 expansor chega a trabalhar na zona Umida, as partes em movimento e alojamento do
expansor se desgastaram pela presenca do liquido saturado, o qual gera um efeito abrasivo nas

superficies em contato.
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Figura 2-42. Diferentes tipos de fluidos organicos com as diferentes inclinagdes de suas
curvas de condensacdo, sendo Umidos, isentropicos e secos, adaptada de [91].
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Figura 2-43. Ciclo ORC com regeneracao.

A seguir é feita uma descri¢do dos componentes do sistema:

Expansor (1): dispositivo que converte a energia térmica em energia mecanica por
meio da queda da entalpia do fluido, sendo classificadas em duas grandes familias,
sendo elas de deslocamento positivo e maquinas de fluxo. Onde segundo lzidoro
[92], a complexidade dos expansores do ORC s&o muito menores em comparagdo ao
ciclo rankine tradicional, ja que geralmente trabalham s6 em uma fase evitando a
condensacdo na saida da turbina;

Condensador (2): trocador de calor onde se condensa o fluido de trabalho,
permitindo que o mesmo chegue ao processo de bombeamento em fase liquida e
assim comecar o ciclo novamente;

Bomba (3): equipamento que aumenta a pressdo do fluido até atingir a pressdo de
evaporagéao;

Evaporador (5): trocador de calor que utiliza uma fonte externa de calor para
aquecer o fluido de trabalho até a temperatura de saturacdo e mudar a fase dele para

vapor imido ou superaquecido.

Para sistemas com regeneracdo se inclui o seguinte componente que ndo esta presente

no Rankine tradicional.

Regenerador (4): trocador de calor que aproveita a energia presente no fluido apds o
processo de expansao, para ser utilizada no processo de aquecimento posterior e,

assim, diminuir o calor fornecido ao ciclo e aumentar a eficiéncia do mesmo.
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2.9 Créditos de Carbono

J& é mundialmente aceitado o efeito do dioxido de carbono no aquecimento global,
sendo esse um dos principais responsaveis pelo efeito estufa, causando severas consequéncias

no meio ambiente [93], listadas a sequir:
e Ondas do calor assassinas;
e Chuvas torrenciais e inundacoes;
e Aridez, pragas florestais e silvestres;
e Aumento do nivel do mar;
e Desaparicao dos glaciares;
e Desintegracdo do gelo polar e fundicdo do permafrost;
e Dano aos recifes do coral;
e Deslocamento da vida silvestre;
e Surtos de doencas.

Devido essas consequéncias, a organizacdao das nagdes unidas (ONU) convocou a
comunidade internacional, para unir esforcos na reducdo da concentracdo de didxido de
carbono na atmosfera, visando atingir os niveis existentes antes da revolugdo industrial e
dessa forma mitigar o impacto da humanidade no meio ambiente. Como resultado disto foi
assinado no ano de 1997 o protocolo de Quioto, onde se deu uma abordagem completamente
nova a problematica, chegando a considerar o diéxido de carbono como um commodity [94] ,
permitindo assim esse ser comprado e vendido no mercado internacional, visando diminuir as
emissdes de didxido de carbono e implementar politicas que incentivem o uso de energias

alternativas.

Um dos principais mecanismos estipulados é o comércio internacional de emissoes, o qual
permite que paises que ndo consigam diminuir as emissdes de acordo com a meta prevista no
protocolo, consigam comprar o excedente de reducdo de emissfes de outros paises assinantes
do acordo, e assim de forma global diminuir as emissbes de dioxido de carbono. Portanto o
acordo permite duas solucdes: os paises mais poluentes diminuam suas emissdes ou que 0

didxido de carbono que ultrapasse o limite de emissdes de cada pais seja capturado,
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permitindo o surgimento de tecnologias de captura e sequestro de carbono, que basicamente

podem ser classificadas como métodos indiretos ou indiretos.

2.9.1 Sequestro direto de carbono

O sequestro direto do carbono tem o maior potencial de reduzir as emissdes em grande
escala do carbono, capturando o didxido de carbono nas fontes pontuais da emissdo, e apds
capturado é armazenando. Existindo dois principais métodos de captura de carbono sendo eles

0s métodos de captura de pré-combustdo e captura de p6s-combustéo.

A captura de pré-combustdo consiste em remover o didxido de carbono antes da
combustdo, sendo a gasificacdo o método mais utilizado [95]. Um exemplo dessa tecnologia é
a gasificacdo de carvdo, onde é obtido um gas de sintese rico em hidrogénio com uma
porcentagem de didxido de carbono, sendo separado o dioxido de carbono na saida do

gasificador, para apds ser armazenado.

A captura de pds-combustdo consiste em separar o dioxido de carbono dos produtos de
combustdo, sendo a separacdo por aminas 0 método mais utilizado por causa de suas boas

taxas de recuperacao e seu consumo de energia [96].

A captura de carbono pode ser definida como a remoc¢édo do diéxido de carbono, sendo
evitada sua concentracdo na atmosfera, capturando o didxido de carbono na fonte, e
armazenado esse em reservatorios, os quais devem ter as condi¢cdes apropriadas para evitar a

fuga do didxido de carbono a atmosfera [97].

Os melhores reservatérios sdo 0s reservatdrios de petroleo ou gas natural, formacdes
salinas profundas, e camadas de carvado ndo utilizavel. A captura geoldgica é frequentemente a
alternativa mais usada pela sua grande capacidade, e o aperfeicoamento das tecnologias de

injecdo [97].

O principal motivo para uso dessa tecnologia estd em o potencial para evitar as emissdes

dos gases de efeito estufa sem trocar os combustiveis usados.
As etapas feitas antes da captura séo:
e Remogéo
e Transporte

e Armazenagem
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Embora o sequestro de carbono também possui seus desafios, basicamente relacionados a
possibilidade de fuga dos reservatérios [98]. Porém o maior desafio no uso do sequestro do
carbono, estd no custo da separacdo, transporte e armazenagem do carbono ja que nao tem

ganancia econdmica para o operador.
Outro método do sequestro do carbono é a inje¢do oceanica, explicados a seguir.

e Pluma de gotas: Neste método é introduzido dioxido de carbono em fase liquida,

no coletor embaixo dos 1000m.

e Pluma densa: Uma mistura densa de dioxido do carbono com agua de mar, a qual

pela densidade é afundada no mar, para profundidades entre 500 e 1000 metros.
e Gelo seco: Soltado desde um bote permitindo afundar e espalhar.

e Tubo rebocado: Injetado de um bote a uma profundidade de 1000m, formando

uma pluma ascendente.

O principal problema com a injecdo nos oceanos, € acidificacdo dos oceanos gerando
problemas na alimentacdo das espécies marinhas, tornando oceano inabitavel para essas.
Outro problema da injecdo oceénica sdo as fugas de didxido de carbono (15% — 20%) apds

poucos séculos em comparagdo dos milénios esperados para a inje¢do geoldgica [99].

Outra possibilidade de sequestre de carbono é a injecdo em pocos de petréleo com uma
densidade menor de 900 kg/m3 onde o didxido de carbono € bombeado com uma maior
pressdao que a pressdo do poco, sendo usado para levar o petroleo para fora do poco.
Simulagdes mostram que este método incrementa a producao de petréleo no (8 — 15%).[100]

2.9.2 Sequestro indireto do carbono.
Na atualidade, 55-65% de todas as emissdes antropogénicas sdo removidas da atmosfera
por reservatorios naturais de carbono [101]. Isto tem incluido as intera¢cbes com 0s oceanos,

como também a fotossinteses gerada pelas plantas.

2.9.2.1 Reservatoérios de carbono terrestres.

Os solos da terra armazenam 2000 GtC, e a vegetagédo sobre ela sequestra cerca de 3 GtC
por ano [102]. O carbono existente na vegetacdo viva esta pela ordem de 550 Gtc. O sequestro
terrestre de carbono pode ser dividido pelo tempo de armazenagem, dos 120 GtC absorvidas
pelos organismos fotossintéticos, 60, GtC voltam a atmosfera quase instantaneamente pela

respiracéo das plantas.
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O resto é vertido como capa no solo, onde é descomposto por microrganismos liberando
nutrientes ao solo, e dioxido de carbono para a atmosfera. [103]

2.9.2.2 Cultivos energéticos
O uso dos cultivos energéticos, € uma boa forma de capturar dioxido de carbono da
atmosfera, procurando obter uma concentracdo adequada dos cultivos, sendo os principais

retos desta tecnologia é o crescimento satisfatorio das plantas.

2.9.2.3 Carvao vegetal no solo.

Uma das alternativas de sequestro de carbono com maior potencial de desenvolvimento
segundo Lehmann [104], é a utilizacdo de carvao vegetal como agregado fertilizante no solo.
Onde o dioxido de carbono e capturado através das arvores e apds de um processo de pirolise,
¢ convertida a madeira em carvao vegetal o qual serd processado e utilizado como
condicionador de solos, permitindo assim obter dois grandes beneficios; O primeiro é a
melhoria na fertilidade dos solos e o segundo permitir sequestrar o diéxido de carbono no

solo.

2.9.2.4 Reservatoério natural do carbono no oceano.

Sd0 cinquenta vezes o0 carbono inorganico armazenado nos oceanos que na atmosfera,
conseguindo capturar até 2 GtC por ano. [105]. O sequestro do carbono ocorre por dois
processos. O primeiro é pela solubilidade no oceano e o segundo pela fotossintese. Onde a
solubilidade € o mecanismo de introdugdo de carbono inorgénico no oceano, aproveitando as
correntes marinhas e a solubilidade do dioxido de carbono na agua, levando o diéxido de
carbono diretamente ao fundo marino. O segundo processo utiliza a fotossintese dos
organismos fotossintéticos marinos, ja que eles absorvem o diéxido de carbono. Depois
guando morrem as correntes marinhas levam seus corpos para o fundo do mar, depositando

assim o carbono.

2.9.2.5 Nutricao do oceano.

E possivel incentivar o crescimento de espécies marinhas que se encarguem de absorver o
carbono do ar, tais como o fito plancton [106]. Conseguindo assim capturar o didxido de
carbono. Tem sido feito muitos esforgos para dar os suficientes nutrientes para 0 acréscimo
da populagdo do fito plancton. Apos a morte dos organismos o carbono continua sendo

sequestrado pela continuacéo da cadeia alimenticia ou pelo afundamento dos restos.
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2.9.2.6 Mitigacao bioldgica do carbono.

A mitigacdo bioldgica de carbono involucra o uso de organismos bioldgicos para o
sequestro do carbono. Organismos autotréficos fotossintéticos e plantas utilizam a fixacao do
carbono como sua fonte de comida convertendo o didxido do carbono em carbono organico.
Fotossinteses € 0 processo pelo qual as plantas usam energia solar em um comprimento de
onda de 400-700 nm. Na equacdo (2.37) se descreve a conversdo do dioxido de carbono em

parte de celulosa.

6H,0 + 6C0, - CsHy,04 + 60, (2.37)

A mitigacdo bioldgica de carbono tem sido proposta como uma opcdo ambientalmente
amigavel de capturar o carbono da atmosfera, enquanto produze muitos produtos Uteis no
processo. [107] O mais importante além da producdo de celulosa e a criacdo de

biocombustiveis.

2.9.3 Beneficios econdmicos do crédito de carbono.

Como foi apresentado, existem diversas tecnologias que permitem reduzir as emissdes de
diéxido de carbono, as quais podem obter receitas adicionais na sua operagdo, por meio do
comércio internacional de emissdes. A previsao precos de carbono para diferentes cenérios é
apresentada na Figura 2-44, onde segundo Laude [108], a partir do ano 2030 é dificil prever o
valor por tonelada de dioxido de carbono, pelas diferentes metodologias que podem surgir
para calcular o valor do credito de carbono, portanto no desenvolvimento deste trabalho foi
tomado um valor de 100 ddlares por tonelada de didxido de carbono, considerando que o
sistema proposto recicla dioxido de carbono, permitindo a geracdo de energia elétrica sem

producdo liquida de dioxido de carbono
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Figura 2-44. Cenérios custo por tonelada de dioxido de carbono, adaptada de [108].
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CAPITULO 3

MODELAGEM DA PLANTA

3.1 Planta proposta.

ApoOs de avaliar as possibilidades de escolher um método para a producdo de
hidrogénio e de identificar as diferentes tecnologias a utilizar para a producéo de hidrogénio,

metano sintético e geracdo de energia elétrica, € proposta a planta apresentada na Figura 3-1.

A planta é decomposta em varios processos, como se explica a seguir:

e Processo de ciclos termoquimicos: Nesse sistema se encontra o reator solar,
produzindo o oxigénio e hidrogénio utilizando como insumos agua e energia solar
coletada numa torre solar pelo campo de helidstatos, além do reator também se
encontram os tracadores de calor para recuperar energia térmica nos fluxos de saida do

reator;

e Processo de separagdo e armazenagem: Nesse sistema se separam O OXigénio e 0
hidrogénio na saida do reator, utilizando a tecnologia de membranas poliméricas

devido a seu bom rendimento e a baixa pressao de operacdo necessaria,;

e Processo do reator Sabatier: Nesse sistema se encontram o arranjo de reatores

Sabatier, os condensadores e 0 sistema de compressao de metano;

e Processo de recuperacdo de calor: Neste sistema é utilizado Oleo térmico para
recuperar energia térmica dos reatores Sabatier e dos gases de exaustdo da turbina a

gas, para ser fornecida ao ciclo ORC e gerar assim energia elétrica;

e Processo de geracdo de energia elétrica: Neste sistema € gerada a energia elétrica,
utilizando uma turbina a gas e um ciclo rankine orgénico, sendo efetuada na turbina a
gas uma gueima conjunta de metano sintético e hidrogénio. No ciclo rankine organico

é aproveitada a energia térmica coletada no sistema de recuperacéo de calor.
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Figura 3-1. Esquema geral de planta projetada para producgdo de hidrogénio e energia elétrica.
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Na Figura 3-2 sdo apresentados os diferentes softwares utilizados na modelagem do
sistema, sendo a modelagem da planta dividida em varios subsistemas por causa da grande

diferencia dos fen6menos envolvidos.
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Figura 3-2 Softwares utilizados na modelagem da planta.

A sequir, é explicada a modelagem feita para cada um desses subsistemas: A planta é

decomposta em varios subsistemas, como se explica a seguir:

e Campo Solar: neste subsistema se avalia o recurso solar no local determinado,
e se projeta o campo de heliéstatos que melhor aproveita a radiacao solar. Em
seguida, é estimada a eficiéncia média anual do campo, dado indispensavel
para conhecer a poténcia solar efetiva no reator. Para avaliacdo do recurso
solar e o projeto dos campos foi utilizado o Software System Advisor Model
(SAM);

e Torre solar e producao de hidrogénio: neste subsistema ¢ avaliada a producao
de hidrogénio num reator solar de Oxidos metélicos, com o subsequente
processo de recuperacdo de calor e de separacdo dos componentes,
principalmente usado para separar o hidrogénio e o oxigénio do nitrogénio.

Sera simulado o reator por meio de um codigo CFD, de trés dimensbes
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,chamado Flowsimulation, permitindo calcular, para regime estacionario e
transiente a resposta térmica do reator considerando a radiacdo solar
concentrada incidente;

e Producdo de metano sintético e energia elétrica: neste subsistema é avaliada a
geracdo de metano sintético por meio de reatores Sabatier, determinando-se a
composicao na saida do arranjo de reatores e o calor liberado, apds isso sera
calculado o desempenho da turbina a gas ao queimar diferentes teores de
hidrogénio em queima conjunta com o metano sintético. Como a turbina
operard num ponto fora do projeto sera utilizado o software GateCycle™ para
calcular a poténcia liquida entregue e a temperatura e composi¢cdo na
exaustdo. Paralelamente aos processos descritos anteriormente se encontra o
Ciclo Rankine Organico, pelas suas siglas em inglés (ORC), ciclo que
aproveitara o calor residual da turbina a gas e os reatores Sabatier para a

geracdo adicional de energia elétrica.

Apols o estabelecimento dos processos necessarios pela planta, foi selecionada a

localizacdo da planta, a qual satisfaz as seguintes restricdes:

e Para a instalacdo de plantas héliotérmicas busca-se locais com irradiacdes
maiores ao 2000 kWh/m? ano, de acordo com IEA [19], para que 0s projetos
sejam rentaveis.

e Agua em abundancia perto da planta, que permitam a producao de hidrogénio.

e Considera-se que a planta deve estar proxima a uma usina termelétrica ou uma
refinaria de petréleo, permitindo o fornecimento de dioxido de carbono, sendo
a captura de carbono um processo fora do escopo deste trabalho;

e Terreno plano para permitir a instalacdo dos helidstatos;

Ap0s da aplicagdo das restricdes descritas anteriormente, encontrou-se as possiveis
localizagdes, as quais estdo presentadas na Tabela 3-1, que estdo principalmente na
regido Nordeste do Brasil, por causa da elevada radiacdo solar presente nessa regido
[109]. As informacGes de radiacdo solar foram obtidas por meio da base de dados do
laboratério de energia renovavel dos Estados Unidos (NREL) [110], O modelo
utilizado para a obtengdo dessas informagfes foi validado por Sengupta [111],

garantindo a validez em seu uso.
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Tabela 3-1. Possiveis locacBes da planta proposta.

Nome Localizacao Radiacao Poténcia
Solar Media MWe
kWh/m? ano
Refinaria Potiguar Clara Guamaré - RN 2373
®a Camarao
= % Refinaria Lubrificantes e Mucuripe - CE 2263
= 5 Derivados do Nordeste
xa (Lubnor)
Refinaria Abreu e Lima Ipojuca - PE 2194
@ TermoFortaleza Caucaia - CE 2227 347
o
< = TermoCeara Caucaia - CE 2227 242
3 qg) Jesus Soares Pereira Alto do 2190 368
o Rodrigues -RN

Dentre as cidades estudadas na Tabela 3-1, foi escolhida a cidade de Guamaré, no
estado de Rio Grande do Norte, por causa de sua elevada radiagio solar (2373 kWh/m? ano),
tendo experiéncia com geracdo de energia fotovoltaica com a instalacdo de uma usina de 1,11
MWe [112].

3.2 Modelagem dos componentes do sistema.

3.2.1 Aproveitamento da energia solar

Neste trabalho o insumo energético do ciclo termoquimico é a energia solar, devido a
sua alta disponibilidade e seu baixo impacto ambiental. Somente duas tecnologias tém a
capacidade de atingir as temperaturas necessarias para a operacdo deste ciclo (1673 K), as
quais sdo: a torre solar e o disco parabolico. No entanto, devido a grande quantidade de
energia necessaria pelo ciclo termoquimico, sera considerado somente a torre solar, ja que por

meio desta tecnologia € possivel atingir poténcias de até 500 MW [113].

Na Tabela 3-2 sdo apresentadas as usinas héliotérmicas de torre solar construidas no
mundo, principalmente nos Estados Unidos e na Espanha, paises lideres no uso desta
tecnologia. Essa tecnologia pode-se dividir em duas partes principais: 0 campo solar e a torre
solar, sendo o campo solar onde se localizam os coletores solares (heliostatos) elementos que
recolnem e redirecionam a radiacdo, e a torre solar onde se encontram 0s reatores e 0S

equipamentos auxiliares que permitem a geracao de hidrogénio.
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Tabela 3-2. Principais usinas helidtermicas de torre solar do mundo. Adaptada de

[113-115].
Nome Pais Estado atual ~ Poténcia Area Heliostatos ~ Areado  Altura da
elétrica cada terreno torre
(MWe) Coletor (ha) (m)
(m?)

Palen Solar Electric EUA Em
Generating System construcao 500 ; 175000 1540 229
Ivanpah Solar Electric EUA Operando
Generating Station 392,0 14,2 173500 1417 140
Rice Solar Energy Project  EUA Em

construgio 150 62,4 17170 = 165
Crescent Dunes Solar EUA Em
Power Project construgdo 110 62,4 17170 ) 165
Khi Solar One Tower Sul Africa Em

construcio 50 140 4120 - 200
PS 20 Espanha Operando 20 120 1255 80 165
Slzr:tasolar Thermosolar Espanha Operando 20 120 2650 195 140
PS 10 Espanha Operando 10 120 624 55 115
Solar One EUA Fechada 10 40 1818 90,82 91
Solar Two EUA Fechada 10 - 2000 - 91
Sierra Sun Tower Espanha Operando 5 1,136 24360 8,1 55
Solugas Plant Espanha Operando 4.6 121 69 6 75
ACME Bikaner india Operando 25 1,136 14280 1,6 46
Themis Solar Tower Franca Operando 2 - 201 - 101
Jilich Power Tower Alemanha  Operando 1,5 8,2 2153 8 60
Dahan Power Plant China Operando 1 100 100 - 118

3.2.1.1 Torresolar

A torre solar é onde se concentra a radiacdo solar proveniente do campo solar, além

disso na torre encontram-se 0S equipamentos necessarios para a geracdo, separacdo do

hidrogénio e recuperacédo do calor, como é apresentado na Figura 3-3.
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Figura 3-3 Ciclo termoquimico de sulfeto hibrido em torre solar, adaptada de [116].

O parametro de maior relevancia a se considerar no projeto de uma torre solar é sua
altura, pois isso afeta a convergéncia da radiacdo solar no reator. Segundo Stine [11], a
principal consideracdo na altura da torre solar é seu custo, dependendo esse da anélise
econdmica feita para cada projeto. Portanto para estimar a altura da torre solar neste trabalho
serdo consideradas as alturas das diferentes torres solares projetadas na atualidade (Tabela

3-2), onde serd tomado o dado mais préximo a poténcia elétrica equivalente do sistema.

3.2.1.2 Campo solar

No campo solar estdo presentes o0s heliostatos, sendo estes os elementos coletores de
radiacdo solar direta e que ao mesmo tempo refletem a radiacdo para a torre. A principal
caracteristica é sua orientacdo constante em dire¢do ao sol recebendo a maior quantidade de
radiacdo solar. Logo, o helidstato deve se movimentar em dois eixos para coletar o maximo de

radiacdo, como € apresentado na Figura 3-4.

Figura 3-4. Diferentes eixos de movimentacdo em um heliostato A) Azimute-Elevagéo B)
Helidstato centrado C) Helidstato paralelo , adaptada de[117].
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Além de concentrar a radiacdo solar, os heliostatos também podem ser usados como
mecanismos de controle do processo, um exemplo disto € a experiéncia do projeto Hydrosol
[61], onde foram usados helidstatos para regular a poténcia solar que entra no ciclo
termoquimico mediante a variacdo do numero de heliostatos concentrados no reator. Assim 0s

heliostatos podem ser classificados da seguinte forma:

e Heliostatos de carga base: sdo os helidstatos necessarios para 0 processo de
oxidacdo. Esta é a etapa do ciclo de menor temperatura (1073 K) e,
consequentemente, a que requer menos energia. Estes helidstatos sempre estdo
focalizados nos reatores.

e Helidstatos de alta temperatura: sdo os heliostatos usados para manter a temperatura
no reator em 1473 K, sendo esta a temperatura necessaria para a etapa de reducéo e,
portanto, necessitando uma maior quantidade de energia e helidstatos concentrados.

e Heliostatos de aquecimento: sdo os heliostatos que mudam a temperatura do reator
desde a temperatura necessaria na etapa de oxidacao até a temperatura de reducéo.

Na Figura 3-5 é apresentada a distribuicdo dos helidstatos do projeto Hydrosol,
sistema no qual esta baseada esta dissertacdo, apresentando a localizacéo e agrupagdo de cada
um dos helidstatos e a poténcia solar refletida para o reator solar.

Plano do receptor

b

Helidstatos adicionais para aquecimento entre
etapas.

Heliéstatos para carga Base.

0 kW/m2

2
S 100 1S
2 \
0 1 110 KW/m?
o0
Heliostatos Flexiveis
» b -
2
0
80 .0 .40 .20 0 20 0 @0 @ 110+250 kW/m?

Este

Figura 3-5. Distribuicdo de heliostatos do projeto Hydrosol, adaptada de [47].

Para caracterizar o comportamento energético do campo sdo usadas as perdas de

energia do campo, que sao dados por:
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Perdas pelo efeito cosseno: o efeito cosseno é a perda mais importante a considerar
no projeto do campo de heliostatos, ja que € a responsavel pelas maiores perdas de
energia em uma usina heliotérmica e acontece principalmente devido a posi¢do do
helidstato com relagdo a torre solar, como se apresenta na Figura 3-6. E possivel
observar como no campo norte o helidstato reflete uma area praticamente idéntica a
area do coletor, pois a normal a superficie coincide com a posicdo da torre, caso
contrario, quando o heliéstato é localizado no campo sul, tem-se uma area projetada
muito menor na torre, por causa de sua localizacdo, ja que a projecdo normal ndo
coincide com a torre. Portanto apenas uma pequena parte da radiacdo incidente é
refletida. Assim as perdas pelo efeito cosseno sdo obtidas pela posicdo do helidstato
em relagdo a posicdo do sol e da torre, sendo mais prejudicial para os heliostatos

localizados no campo norte no hemisfério sul.

~._Raio do sol

“~._Raio do Sol
= ~

- N
S et R % \
B ..(_“" % A
» R . SR S
Campo Sul o Campo Norte
o
e
Pt
. v;e\\\\ b~
<
Heliéstato B Heliostato A

Figura 3-6. O efeito cosseno em dois helidstatos com dire¢fes opostas, adaptada de [118].

Perdas por blogueio e sombreamento: sdo denominadas perdas por bloqueio aquelas
relacionadas a interferéncia entre os heliostatos do campo, ndo permitindo que a
radiacdo solar chegue a torre, sendo o bloqueio dado quando um heliéstato interfere
na radiacdo solar incidente em um helidstato proximo, desviando a radiacéo solar
dirigida a torre, sdo denominadas perdas por sombreamento quando um heliostato
projeta uma sombra em outro heliostato, impedindo a chegada da radiacdo solar. Na

Figura 3-7 séo ilustradas as perdas por blogueio e sombreamento.
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Figura 3-7. Perdas por bloqueio e sombreamento, adaptada de [119].

e Perdas por atenuacdo: E a perda causada pela radiacdo refletida pela atmosfera,
influenciadas pela distancia existente entre o heliostato e a torre central, e a presenca
de poluigéo na atmosfera.

e Perdas por refletividade: E a energia que por efeitos Gticos ndo consegue refletir o

heliostato, e se manifesta no acréscimo de temperatura do mesmo.

Na equacgdo (3.1) é calculada a eficiéncia geral do campo considerando as diferentes
perdas envolvidas,

r]Campo = MNcosseno T]sombranrefletividade Natt- (3 1)

Na Tabela 3-3 sdo apresentadas as eficiéncias que serdo consideradas como referéncia

para o projeto preliminar do campo.
Tabela 3-3. Eficiéncias do campo solar, adaptada de [11].

Eficiéncia do campo solar — Média anual

Perdas por 77% Refletividade 90%
C0Sseno
Sombreamento  94% Atenuagéo 94%

Eficiéncia total do campo 61%
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Deste modo, somente 61% da energia solar incidente no campo solar é convertida em
energia térmica na entrada do reator. Para dimensionar o nimero de helidstatos necessarios

pelo campo utiliza-se a equacéo (3.2).

3.2)

Qreator

N= ANcampo |

Onde,

Qreator = Energia térmica entregue ao reator solar (W);
| = radiagéo solar de projeto W/m?.

N = ndmero de helidstatos;

A = érea por helidstato m?;

Ncampo = €eficiéncia do campo.

Foram usados como referéncia os helidstatos instalados na usina heliotérmica lvanpah,
localizada no deserto de Mojave nos Estados Unidos, devido ao seu bom comportamento no
campo e sua area pequena o que permite ter um melhor controle da temperatura nos reatores ,

sendo a area do helidstato de 15 m? [120].

Para avaliar o recurso solar, desenhar e calcular a eficiéncia do campo foi usado o

software SAM além disso, foi desenhado o campo solar e calculada sua eficiéncia.

Para o calculo da irradiacdo de projeto do campo de heliéstatos foram consideradas as

seguintes metodologias:

e Para projetos utilizados em zonas com elevada irradiagdo solar (principalmente na
Espanha e no Chile) é utilizado como radiacdo solar de projeto a radiacdo
correspondente ao meio dia solar do solsticio do verdo [121], sendo essa a maior
radiacdo solar do ano. Por conseguinte, para Guamare, sera considerada uma radiacao

méaxima de 920 W/m?, como se apresenta na Figura 3-8.
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Figura 3-8. Radiacdo solar para 0 23 de dezembro em Guamaré - RN.

e Qutro método para calcular a radiacdo solar de projeto segundo Malagueta [122], é
estimar a média das radiacbes méximas do ano, para assim ter uma estimativa mais
conservadora na radiacdo solar do projeto. Na Figura 3-9 se apresenta as radiagdes

maximas médias mensais para Guamaré, obtendo o valor de 842,6 W/m? de média

anual.
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Figura 3-9. RadiacGes maximas médias mensais para Guamare.

Ap0s apresentar as duas alternativas sera usado o valor médio maximo da radiacdo
solar, por ser mais conservador e devido a alta variabilidade da radiagdo solar media para cada
més do ano. Como pode se observar na Figura 3-9, portanto, a radiacdo solar de projeto sera
de 842,6 W/m?.
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3.2.2 Modelagem do reator

A modelagem do reator foi dividida em duas partes. A primeira parte explica a
cinética quimica que representa a geracdo de hidrogénio a partir de Oxidos metalicos,
passando pelos resultados experimentais obtidos com o NiFe2O4, sendo estes pesquisados por
Agrafioti [123], com a finalidade de encontrar uma modelagem apropriada para a producgéo de
hidrogénio e conhecer os melhores cendrios para sua geracao e as propriedades desejadas para
0s Oxidos metalicos. A segunda parte consiste na modelagem térmica de um reator solar
usando a mecénica dos fluidos computacional, procurando encontrar a reposta térmica do
reator para diferentes poténcias solares incidentes sobre 0 mesmo e suas respetivas respostas,
em regime estacionario e transitorio, para diferentes condi¢bes de aquecimento ou
resfriamento, onde sera utilizada como geometria de referéncia os reatores solares

desenvolvidos por Hydrosol, instalados na plataforma solar de Almeria [61].

3.2.2.1 Modelo de nucleo néo reagido.

O modelo de cinética quimica que melhor explica a reacdo heterogénea existente entre o
oxido metélico e o vapor de dgua € o modelo de nucleo ndo reagido de tamanho constante,
apresentado na Figura 3-10, o qual esclarece como comeca a reacdo entre o vapor de agua e a
particula metélica. A primeira etapa da reacdo da difusdo do vapor de agua na periferia da
particula, para em seguida reagir na superficie dessa, e assim, com o passar do tempo a reacao
comeca a deslocar-se para o centro da particula, diminuindo a superficie da reacéo e, portanto,
a capacidade de capturar oxigénio.

Figura 3-10. Processo de oxidacdo para uma reacdo heterogénea gas-solido segundo o modelo
de nucleo ndo reagido.
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Nesse modelo € explicado como reage uma particula do metal com o vapor de agua e
se determina a concentracdo de oxigénio na particula, conseguindo liberar o hidrogénio. Esse
modelo € aplicavel para a maioria dos reatores solares, pois neles o oxido metalico ¢ alojado
sobre um material de suporte (SiC), o qual ndo muda seu tamanho ao acontecer a reacdo. O
objetivo desta analise é conhecer a capacidade que a matriz tem de se oxidar, isto €, capturar o
oxigénio e permitir a geracdo de hidrogénio em funcdo do tempo. Na equacdo (3.3) é
apresentado o tempo necessario para a oxidacdo da matriz segundo a pesquisa feita por Neises
[124].

2 1
t = kyXperr + k2 |1—3(1 = Xpepr )3+ 2(1 — Xfw)] + ks [1 -(1- Xfm)S] (3.3)
Onde:
Xrerr= Converséo da ferrita na particula.

Na equacdo (3.3) ki, k2 e ks séo constantes de ajuste dos dados experimentais, as quais
permitem conhecer o comportamento da reacdo. Cada constante estd relacionada a um
mecanismo diferente no processo. ki leva em consideracdo a transferéncia de massa desde o
vapor para a periferia da particula, ko considera a difusdo do vapor de 4gua na particula e ks é
considera a reacdo quimica intrinseca que acontece na matriz. Os valores das constantes para

diferentes temperaturas séo apresentados na Tabela 3-4.

Tabela 3-4. Valores das constantes de ajuste para diferentes temperaturas, adaptado de [124].

Tws °C k1 k2 k3

800 0 6312974 O
900 0 800484 O
990 0 210547 0
1100 0 33721 0
1190 1308 7037 0

E importante observar, segundo a Tabela 3-4, que a reagdo é controlada pela difusé&o
do vapor na matriz (k2), j& que é a maior constante de ajuste, sendo assim 0 mecanismo mais
relevante a considerar no processo de geracdo de hidrogénio, representacdo de maior
relevancia a difusdo do vapor de agua sobre a cinética quimica. Com os valores das constantes
de ajuste € possivel conhecer o comportamento na oxidagao da matriz atraves do tempo, e isto
é apresentado na Figura 3-11. E evidente que a temperatura ajuda a conversdo da matriz, no
entanto, ndo é possivel oxidar a matriz completamente, o que diminui a eficiéncia do processo

de geracdo de hidrogénio.
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Figura 3-11. Conversao da ferrite em funcdo do tempo, adaptado de [124].

De acordo com Lange [125], é possivel conhecer a taxa com a qual é gerado o

hidrogénio na matriz considerando seu estado de oxidagdo, como é expresso na equacéo (3.4).

v,
FH2 =2 atz = 2KWS(LIJOZ max — lIJOZ)CHZO (34)

Onde:

F2 = taxa molar de producéo de hidrogénio por grama de material de reducéo, moles/minuto.
Kws = constante de reagdo, em funcdo da temperatura na etapa de oxidagio, m3/moles/min.

Y = Capacidade de carga de oxigénio na matriz por g de material redutor.

Chzo = concentragdo de agua na entrada do reator, moles de gas/m?;

E possivel deduzir da equacéo (3.4), que as variaveis mais relevantes no processo sio
a constante de reacdo e a capacidade de armazenar oxigénio na matriz, representado pela
variavel Wmax. Sendo essas as principais variaveis a considerar na sele¢do de oxido metalico
para o ciclo termoquimico. A seguir serdo apresentados os calculos da taxa de geragdo de

hidrogénio, considerando os dados experimentais obtidos para 0 NiFe2Oa4.
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3.2.2.2 Modelo experimental de geragdo de hidrogénio

A modelagem do processo de geracdo de hidrogénio é baseada nas equagdes (3.5) e (3.6),
desenvolvidas por Agrafioti [123], onde foram utilizados na sua formulacdo os resultados
experimentais de geracao de hidrogénio usando como 6xido metalico o composto de NiFe2O4,
devido a sua eficiéncia [48]. O Oxido € alojado em uma matriz de SiC, cuja fungdo é dar

suporte aos 6xidos metalicos e ser um corpo negro que capture a radiagdo solar incidente.

FHz = kWS¢CH20e_kWSCH20t’ (35)

Fo, = ke ket (3.6)

Onde,

Fo2 = taxa molar de producédo de oxigénio por grama de material de reducdo, moles/minuto;
Kt = constante de reagdo em funcio da temperatura na etapa de redugdo, m*/moles/min.
®= Capacidade instantanea de captura de oxigénio na matriz, moles Ho/grama éxido.

Y= Concentracgdo instantanea de oxigénio na matriz, moles Oz/grama 6xido.

t = tempo (min).

Na Tabela 3-5 sdo apresentados os diferentes valores das constantes de cinética
quimica para o NiFe2O4 baseadas no trabalho de Agrafioti [123], para dois cenarios. No
primeiro mantém-se constante a temperatura da etapa de reducdo e muda-se a temperatura na
etapa de oxidacdo e no segundo mantém-se constante a temperatura da etapa de oxidacéo e
muda-se a temperatura na etapa de reducdo. Isto é feito com a intencdo de analisar o
comportamento dos 6xidos sob varias condicGes e encontrar as condi¢des 6timas de operagado
que, neste caso, foram para a reacdo de oxidacdo a 1100 °C e a etapa de reducdo a 1400° C.
Além disso, € analisado o comportamento da matriz depois de varios ciclos, devido a sua
degeneracdo e as consequentes perdas nas suas propriedades de transferéncia de massa e

calor.
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Tabela 3-5. Constantes de cinética para geracdo de hidrogénio e oxigénio para o NiFe204,
adaptada de [123].

Testes variando a temperatura (°C) de oxidacdo com temperatura constante na reducéo

¢
Etsi%?odo (mmoles/g  Toxidagio (m3 /r:1<\i/\r/15*m ol) krr (1/min) v (rrlérdngi;‘ s'g
redox)
WS - . - TR - -
1 0,012 700°C 0,0814 1 0,0297 -
2 0,014 0,0897 2 - -
WS - - TR - -
1 0,028 0,0599 1 - -
2 - 800°C 0,0194 2 0,023 -
3 0,4 0,0454 3 0,0561 .~ 0,018
4 0,464 0,0504 4 0,0165 1400°C 0,036
WS - - TR - -
1 0,067 1000°C 0,0565 1 0,029 0,03
2 0,072 0,0538 2 0,0196 0,036
WS - - TR - -
1 0,072 1100°C 0,0694 1 0,0532 0,01
2 0,076 0,0549 2 0,0222 -
Testes variando a temperatura (°C) de reducdo com temperatura constante na oxidacéao.
Etapa do ? Kws . mmoles/
ciF():Io I S=E (m3/min*mol) kiw (Umin) (redox) c
redox
WS - - TR - -
1 0,019 0,0514 1 0,0198 1250°C 0,012
2 0,023 0,0226 2 0,0229 0,01
WS - . TR
1 0038 100°C 50324 1 00301  1320°C 0,019
2 0,047 0,0218 2 0,0274 0,016
WS 1100 TR
1 0,072 0,0694 1 0,0532 1400°C 0,01
2 0,076 0,0549 2 0,0274 0,016

Para calcular a massa de hidrogénio produzida pelo ciclo sera utilizada a equagéo (3.7)

e para o0 oxigénio a equacéo (3.8) segundo Charvin [45].

tciclo (37)
Mhpidrogénio Ciclo = f FHZMhidrogénio dt,
0

tciclo (3.8)
Moxigénio Ciclo = J FOZMOxigénio dt.
0
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As equag0es (3.5) e (3.6) foram validadas experimentalmente por Agrafioti [123]
como € apresentado na Figura 3-12, onde sdo mostradas a taxas molares instantaneas de

geracdo de hidrogénio e oxigénio por grama de oxido.
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Figura 3-12. Validagdo com dados experimentais para geracao de hidrogénio (a) e de oxigénio
(b), usando como matriz NiFe2Os, adaptada de [126].

Porém, as taxas de geracdo de hidrogénio obtidas experimentalmente sdo muito
baixas, o que torna a eficiencia do ciclo minima, de acordo com Lange [125]. A capacidade de
absorver o oxigénio dos materiais atuais estdo sendo melhoradas, mas estdo longe da
capacidade estequiométrica do 6xido metalico de niquel NiFe204 (2,13 mol O2/kg sxido) [125].
Portanto neste trabalho serdo estabelecidos diferentes cenérios, variando as propriedades do
material até chegar ao seu limite estequiométrico, sendo as variaveis mais importantes: a
capacidade para armazenar oxigénio na matriz Wmax, € a porcentagem de Oxido na matriz de
SiC, segundo o estabelecido na tese de Lange [125], devido a que a capacidade de carga de
oxigénio na matriz estabelece a quantidade maxima de oxigénio que pode ser absorvida no
processo de difusdo na matriz e portanto, ao se incrementar esse valor mais vapor de agua sera

separado em hidrogénio e oxigénio.

Para calcular a vazdo molar de hidrogénio sera usada a equacao (3.5) em seguida sera

calculada a massa de hidrogénio liberado no ciclo por meio da equacdo (3.7), usando as
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informagdes contidas na Tabela 3-6. Para se conhecer a massa liberada de hidrogénio para
cada valor de capacidade de carga de oxigénio e a porcentagem de oxido na matriz, é definida
uma area potencial de desenvolvimento dessa tecnologia a qual sera usada ao longo da
dissertacdo, tal como se apresenta na Figura 3-13, correspondendo a uma capacidade de carga
de oxigénio de 1,9 mol O2/kg NiFe>O4 e uma carga de oxido na matriz do 90%, e 5 vezes a

constantes de reacdo na etapa de oxidagéo, segundo o estabelecido na tese de Lange [125]

Gramas de H, por ciclo para Kws X 1

Carga do NiFe,0,

0 2 04 06 08 1 12 14 16 18 3
Capacide de carga de oxigénio W, Mol Oz
kg NiFe,04

50-100 100-150 150-200
Gramas de H2 por ciclo para Kws X 5

0%

70% ~— —Possivel Area
|~de-aplicagdo

50% '

Carga do NiFe,0,

30%
10%
0o 02 04 06 08 1 12 14 16 18 2 22

Capacide de carga de oxigénio W, mol 0,
10-100 [100-200 [1200-300 kg NiFe;0,

Figura 3-13. Gramas de hidrogénio gerado para varios cenarios a) Reac¢do quimica atual, b) 5
X reacdo quimica atual.

Tabela 3-6. Informacéo de referéncia a para a modelagem geracdo de hidrogénio.

Massa especifica da matriz 2372 [127] Temperatura de redugéo °C 1400
kg/m?

Numero de médulos 9[128] Temperatura de oxidagdo °C 1100
Dimens@es dos médulos mm 151X151X60 [128] = Concentracdo molar do vapor de agua na entrada 0,56 [124]
Tempo de ciclo min 20 Tempo entre etapas min 4

Para o calculo da demanda energética do ciclo e sua influéncia na temperatura atingida
na matriz, foi utilizada a dindmica dos fluidos computacional para estimar a energia
consumida no processo. A simulacdo ndo considerou o calor liberado pelas reacOes

envolvidas no reator, pois ndo sao relevantes ao se comparar com as perdas de calor do reator
[125].
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3.2.2.3 Modelagem térmica do reator por CFD.

Na Figura 3-14 mostra-se a constru¢do do reator solar desenvolvido pelo projeto
Hydrosol na plataforma solar de Almeria. Sendo utilizado como base para 0 modelo de trés
dimensGes apresentado na Figura 3-15, considerando as principais partes do reator, como sao:
0 material isolante, os médulos da matriz e a janela de quartzo. O funcionamento na etapa de
oxidacdo é descrito a seguir: a mistura de nitrogénio e vapor de agua entra pela abertura
inferior e superior do reator, escoando até a janela de quartzo, onde é desviada para ir até a
matriz, ocorrendo assim a oxidagdo da matriz e gerando-se o hidrogénio. Apds esta reacdo a
mistura de hidrogénio, vapor de agua e nitrogénio sai do reator pela exaustdo central. Para a
etapa de reducdo é necessaria uma maior temperatura, que é obtida utilizando um maior
naumero de helidstatos concentrados no reator. A etapa de reducdo ocorre de forma similar da
etapa de oxidagdo, mas nela entra apenas nitrogénio no reator a fim de “limpar” o oxigénio
presente na matriz, deixando-a disponivel para outras etapas de oxidacdo. A principal
vantagem de usar o reator desenvolvido pelo projeto Hydrosol esta na sua simplicidade, pois

ele ndo usa componentes moveis, como outros tipos de reatores quimicos.

(b)

e Entrada/Saida Gas

Saida dos Produtos

\ Matriz
\\ Isolamento
Selo
Janela Quartzo

Carcaca

Figura 3-14. a) Reator piloto de 100 kWt b) Desenho geral do reator. Adaptados de [61].
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Modulos Matriz

\\\\\\\\\\\\\\\\\\\‘\\\\\\\\\\\\\\\\\\\ | Entrada mistura Nitrogénio
‘\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\‘\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\ _‘ ‘- e vapor de Agua.

Janela em Quartzo

Corrente de Saida

Enfrada misfura Nifrogénio
e vapor de Agua.

Isolamento em oxido de Aluminio

Figura 3-15. Desenho do reator.

Para determinar o comportamento térmico do reator foi utilizado o SolidWorks
Flowsimulation um cédigo CFD em trés dimensdes. A escolha desse cddigo CFD foi devido
ao sua boa performance na simulacdo de sistemas térmicos [129], permitindo a modelagem
dos diferentes mecanismos de transferéncia de calor envolvidos, tais como: transferéncia de
calor por conducédo, conveccao e radiagdo. As equacbes que governam a simulacdo séo as

equacdes de Navier-Stokes [129], onde o balango de energia é apresentado na equagao (3.9).

JdpH Jdpu;H R r 0U;
F+ ax a—xi(uj(rl-j+rij)+qi)+ ”a +p£+Sul+QH (3.9)
uZ
H == h + 7, (310)
Onde,

p = densidade do fluxo, kg/m?;

u = velocidade do fluxo, m/s;
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h = entalpia do fluxo, kJ;

p = pressdo, kPa;

Si = forca externa distribuida na massa do fluido (N/kg);
Qn = fonte do calor, kJ/m?;

Tij = tensor cortante de viscosidade, kPa.

ApOs considerar os termos envolvidos na equacdo (3.9), o codigo CFD requer a
definicdo das condicdes de contorno do sistema para assim conhecer as condic¢des de fronteira

do mesmo e as propriedades dos materiais envolvidos.

3.2.2.3.1 Condig0es de contorno
As condicdes de contorno séo os dados de entrada que sdo fornecidos ao cddigo CFD,
incluindo principalmente as propriedades térmicas e de escoamento do fluido, as propriedades
dos materiais utilizados e a radiacdo solar que incide no reator. O sistema foi analisado em
escoamento permanente para as condicdes com maior geracdo de hidrogénio e oxigénio,

sendo estas condigdes as que mais demandam energia solar.

Na Tabela 3-7 sdo apresentadas as condi¢cdes de entrada para o vapor de agua e
nitrogénio, que devem ser aquecidos antes da entrada no processo, considerando uma
concentracdo molar do vapor de 56% para o ciclo de oxidagéo, estabelecida pela pesquisa

desenvolvida em [124].
e CondicGes de contorno do escoamento:

As condicOes de contorno séo relacionadas com o escoamento do fluido na entrada do
reator. Sdo obtidas por meio das equacdes (3.5) e (3.6) que permitem calcular a producéo de

hidrogénio e oxigénio no reator.
Tabela 3-7. Condicdes das correntes de entrada para as etapas de oxidacéo e reducéo.

Etapa de oxidacgéo
Fluxo de massa Concentracbes  Pressdo kPa = Temperatura

kals em massa % K
Nitrogénio 0,00634 91.66% 100 1073
Vapor de 0,00057 8,34% 100 1073
agua

Etapa de redugéo
Nitrogénio 0,00634 100% 100 1350
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Onde o nitrogénio é injetado no reator para controlar a imflamabilidade do

hidrogénio, a concentragdo molar maxima de hidrogénio na saida do reator é do 20% [61].

Para a geracdo de hidrogénio na reacdo de oxidacdo foi usada a equacgdo (3.5),
assumindo uma temperatura média de geracao de hidrogénio de 800 °C, por causa da variagcdo

da taxa de producéo de hidrogénio com a temperatura, apresentada na Tabela 3-8.
Tabela 3-8. Producdo méaxima de hidrogénio obtido pela equacéo (3.5).

Fluxo de massa Presséo Temperatura
kals kPa K

0,00026 100 1073

Para a geracéo de oxigénio na reacdo de reducéo foi usada a equacéo (3.6), assumindo
uma temperatura média de geracdo de oxigénio de 1200 °C, baseada nas experiéncias da
primeira planta piloto de ciclos termoguimicos de 6xidos metalicos [47] apresentada na
Tabela 3-9.

Tabela 3-9. Producdo de oxigénio.

Fluxo de massa Presséo Temperatura
kgls kPa K

0,010 100 1473

e Condicdes de contorno dos materiais:

Nesta parte sdo apresentados os diferentes materiais utilizados no reator, sendo 0 mais
importante deles os materiais dos médulos. Para a modelagem dos mesmos foram usados dois
materiais, o primeiro o SiC, que é a material base da matriz e permite absorver a radiacéo
solar, e 0 segundo, o oxido de ferro e niquel (NiFe204), modelado como um material poroso
onde acontece a reacdo de oxidacdo e reducdo. Para o isolamento foi utilizado 6xido de
aluminio, devido ao seu bom comportamento a elevadas temperaturas [130], e na janela foi
usado quartzo, material frequente no projeto de reatores solares [59]. Para as demais pecas

foram usados o aco inoxidavel AISI 321.
e Condicdes de contorno para a radiagéo solar:

Na Tabela 3-10 séo apresentados os diferentes valores de poténcia solar concentrada
no reator, considerando a radiacao solar liquida na entrada do reator. Isto implica que ja estéo

sendo consideradas as perdas de energia do campo solar. Também foram analisadas diferentes



92

poténcias para cada etapa do ciclo (reducgéo e oxidacao), pois o ciclo de redugédo necessita de
uma maior temperatura e, portanto, de uma maior poténcia, tomando como referéncia a

poténcia solar utilizada no projeto Hydrosol [61].
Tabela 3-10. Poténcia solar concentrada incidente no reator.

Ciclo de oxidacdo kW 15 225 30 375 45 525 60
Ciclo de reducéo kw 40 50 60 70 80 90 100

Informacdes adicionais como a geometria do reator e as propriedades térmicas do

NiFe20a4, encontram-se no Apéndice 1.

3.2.2.3.2 Malha

O Flowsimulation oferece a possibilidade de gerar automaticamente a malha da
geometria, utilizando um arranjo de malha hexagonal com faces ortogonais paralelas ao
sistema coordenado do sistema permitindo a obtencdo de uma malha uniforme. Além do que
foi explicado anteriormente, a malha permite a interagdo entre o fluido e as partes sélidas,
como é ilustrado na Figura 3-16. Isto ocorre no mesmo elemento de malha. A geracdo da
malha pelo software é feita da seguinte maneira. Primeiramente, toda a malha retangular é
construida compreendendo o dominio do sistema, conservando a perpendicularidade e o
paralelismo ao sistema coordenado. E possivel introduzir a distancia minima dos elementos da
malha, conseguindo obter um refinamento preliminar independente da interface presente entre
a regido do fluido e do sélido. Depois disso é gerada a malha presente na interface do fluido e
solido, que divide a malha em oito partes progressivamente até conseguir uma malha fina que
satisfaz a geometria e 0 espaco entre as interfaces. Na Figura 3-17 é apresentada a geracao
automatica da malha no reator, onde, gracgas ao algoritmo usado pelo software, é aumentado o
namero de elementos de malha nas zonas com mudancas de geometria ou condutos estreitos,
como € apresentado nas zonas A e B da Figura 3-17. Assim é obtida uma modelagem precisa

do processo, de acordo com o que foi estabelecido por Dumnov [131].
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+ Centro do volume de controle fluido.

« Centro do volume de controle sélido.

Geometria Original.

Figura 3-16. Interacdo das partes fluidas e sélidas no Flowsimulation, adaptada de [129].
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Figura 3-17. Refinamento automaético da malha.

Para selecionar o grau de refinamento necessario pelo processo foram escolhidas trés
configuracOes diferentes de malha predefinidas pelo software, sendo estas apresentadas na
Tabela 3-11, com o nimero de elementos gerados em cada uma.
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Tabela 3-11. Elementos gerados por nivel refinamento.

Configuracéo 3 5 8
Elementos fluidos 50788 194637 492012
Elementos solidos 34264 51843 125537
Elementos parciais 36734 67120 144380
Elementos totais 121786 313600 761929

Portanto foram simuladas as trés configuracfes apresentadas na Tabela 3-11, visando
encontrar a melhor resposta em relagdo com temperatura da matriz. Para isto foi observada a
variacdo da temperatura ao aumentar o refinamento da malha, procurando encontrar a maior
convergéncia com a menor quantidade de elementos possiveis, pois uma maior quantidade de

elementos requer mais tempo e recursos computacionais para o seu processamento.

3.2.2.3.3 Resultados
Apds estabelecer as condi¢Ges de contorno e o tipo de malha a ser utilizado, sera

definido o critério de convergéncia a ser utilizado.

Como critério de convergéncia também foi utilizada a variabilidade da resposta da
temperatura da matriz obtida durante a simulacdo, sendo esta variabilidade caracterizada pela
amplitude da variacdo da temperatura em cada periodo de iteracdes. Serdo estabelecidas trés
amplitudes de temperatura para selecionar a que oferece a melhor convergéncia, sendo estes

valores de 10K, 5K e 1K, cujas respostas sdo apresentadas na Tabela 3-12.

Tabela 3-12. Temperatura da matriz para diferentes valores de convergéncia.

Nivel 3 5 8
Amplitude de 10K 5 K 1K
temperatura

Temperatura Matriz 1063,5K 10749K 1081,5K

O comportamento da temperatura em funcdo das iteragdes é apresentado na Figura
3-18, onde é possivel observar a variacdo da convergéncia nas ultimas iteragdes. Observa-se

que a medida que a amplitude diminui, a estabilidade da resposta aumenta.
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Figura 3-18. Convergéncia para diferentes valores de amplitude na temperatura da matriz a)
10K, b)5K,c)1K.

Considerando o que esta apresentado na Figura 3-18 sera utilizado como critério de
convergéncia a amplitude de 5 K, devido a boa resposta obtida e 0 seu moderado custo
computacional, obtendo uma diferencia de 0,5% respeito ao valor obtido com uma amplitude
de 1K. Com o critério estabelecido anteriormente, foram obtidas as curvas de temperatura na
matriz em funcdo da poténcia solar incidente. O procedimento de calculo é apresentado na
Figura 3-19, onde mostra-se que 0 processo tem que ser iterativo para se obter a solugcdo mais

precisa, considerando que ndo sdo conhecidas as condic¢des iniciais nas quais é gerado o
hidrogénio.
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Figura 3-19. Fluxograma de célculo da temperatura da matriz.

Como primeira aproximagdo foi utilizado como critério de convergéncia uma
amplitude de 10K, com 121786 elementos de malha, uma vez que se procura obter uma

aproximacé&o inicial da temperatura da matriz.

Para analisar os dados obtidos da simulagdo, sera usado o Excel, para estimar a linha

de tendéncia do fenémeno e o coeficiente de correlacdo entre os resultados.

A curva preliminar da temperatura da matriz no ciclo de oxidacdo é apresentada na
Figura 3-20, onde é possivel observar a variagdo da temperatura da matriz com a poténcia
solar incidente. Se obteve um coeficiente de correlagdo (R?) de 0,9994, garantindo uma boa
correlacdo entre as variaveis analisadas. Sendo encontrado 0 mesmo comportamento na
Figura 3-22 para o ciclo de reducéo.



1800
1700
1600
1500
1400
1300
1200

Temperatura da Matriz (k)

1100
1000

97

y =-0,0475x? + 12,505x + 949,76
Rf=0,9994

12,5 17,5 22,5 27,5 32,5 37,5 42,5 47,5 52,5 57,5 62,5 67,5 725 77,5 825 87,5 92,5

Poténcia solar (kW)

Figura 3-20. Curva preliminar de poténcia solar e temperatura da matriz para a oxidacao.

Para obter os resultados apresentados na Figura 3-20 foi tomada como temperatura

inicial 800 °C para geragéo de hidrogénio, sendo dados preliminares, pelo fato da dependéncia

da producéo de hidrogénio com a temperatura da matriz. A elevadas temperaturas obtém-se

uma maior producdo de hidrogénio, como consequéncia disto se apresenta na Figura 3-21 a

curva de temperatura obtida para a etapa de oxidacdo, considerando o acréscimo na taxa de

geracdo de hidrogénio.
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Figura 3-21. Curva definitiva de temperatura da matriz para o ciclo de oxidacéo.

A curva de temperatura no reator na etapa de oxidagdo é mostrada na Figura 3-22,

apresentando as maiores poténcias necessarias para obter temperaturas maiores.
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Figura 3-22 Curva definitiva de temperatura da matriz para o ciclo de reducao.

Na Figura 3-23 é apresentado o comportamento térmico do reator, e as temperaturas
na entrada, na matriz e na saida, que evidenciam que a uma poténcia de 20 kW € possivel
aquecer e compensar as perdas de calor do reator, conseguindo-se chegar a temperatura
minima recomendada para producdo de hidrogénio. Na Figura 3-24 apresenta a distribuicdo
de temperaturas no reator para a etapa de oxidacao.

1
1
1
1
1
133512
1255.08
1175.04
1095.00
1014.86
934.92
854.87
77483
B694.79
B14.75
534.71
45467
37463
294 59
Temperature [K]

Temperature (109202 K

CutPlot 1: contours
CutPlot 2: cantours

Figura 3-23. Comportamento térmico do reator a 20 KW em etapa de oxidacéo.
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Figura 3-24. Comportamento térmico do reator a 48 kW em etapa de oxidacéo.

Apb6s modelar o comportamento em regime estacionario do reator, se analisa o reator
em regime transitorio, com a finalidade de encontrar a variacdo da temperatura do reator na
etapa de aquecimento para varias potencias de energia solar. Na simulagéo foi selecionado um
incremento de tempo de 1s, para obter estabilidade numérica na simulacdo. Os resultados da
temperatura atingida no processo de aquecimento séo expostos na Figura 3-25.
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Figura 3-25. Aquecimento do reator em regimen transitorio pra diferentes poténcias.

Os resultados anteriores sao importantes para estabelecer o tempo de aquecimento do
reator, sendo 900s (15 minutos) o tempo necessario para que O reator consiga atingir a
temperatura necesséria para a etapa de redugdo. Além de conhecer o processo de aquecimento
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foi analisada a curva de resfriamento do reator, necessaria para resfriar o reator entre a etapa
de reducdo e a etapa de oxidagéo (passar a temperatura do reator de 1400°C a 1100°C). Esta
curva de resfriamento € apresentada na Figura 3-26, obtendo-se um tempo de esfriamento de
240s (4 minutos).
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Figura 3-26. Curva de esfriamento do reator.

Ap06s obter os dados de geracdo é calculada a eficiéncia do reator solar, como é

indicado na equagéo (3.11),

my, PCly,

(3.11)

Reator = Qoxidagioletapa T Qredugéo tetapa

Onde,

mu2 = massa de hidrogénio produzida na etapa de oxidacao, kg;

PCln2 = poder calorifico inferior do hidrogénio, kJ/kg;

Qoxidacso = poténcia térmica fornecida pelo campo solar na etapa de oxidacao, kW;
Qreducio = poténcia térmica fornecida pelo campo solar na etapa de reducio, kW;

tetapa = tempo de duragéo da etapa, segundos.

A equacdo (3.11) indica a eficiéncia do processo de conversdo de energia térmica em
energia quimica armazenada na forma de hidrogénio gerado, e isto é apresentado na Figura

3-27. A eficiéncia foi calculada com base no poder calorifico inferior.
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Figura 3-27. Eficiéncia do reator solar.

E possivel obter a expressdo geral de eficiéncia da conversdo de energia solar em
hidrogénio gerado, considerando as perdas do campo solar. Isto é apresentado na equagédo
(3.12),

my, PCly,

Ncampo> (312)

Nsolar H2 = = >
Qoxidaqéo tetapa + Qredut;éo tetapa

Onde,

Ncampo = eficiéncia tipica de um campo solar com helidstatos, considerando os valores da
Tabela 3-3.

3.2.2.3.4 Validacéo
Para validacdo da simulagdo, foi tomada como referéncia a experiéncia obtida no

projeto Hydrosol e seus resultados de poténcia solar consumida e temperatura obtida na
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matriz do reator, como apresentado na Figura 3-28, para a etapa de oxidacgdo (ponto 1), e para
etapa de reducéo (ponto 2).
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Figura 3-28. Temperaturas obtidas nos mddulos para diferentes poténcias solares no projeto
Hydrosol, adaptada de [128].

Na Tabela 3-13 sdo comparadas as temperaturas obtidas pela simulacdo feita em CFD
com as temperaturas apresentadas na Figura 3-28, onde é possivel observar uma variacdo de
0,4 % para a etapa de oxidacdo e 3,4% para a etapa de reducdo, comparados com 0s dados

reais de operacdo da planta piloto.
Tabela 3-13. Validacdo resultados comparado com o projeto Hydrosol.

Validacdo resultados

Oxidacgéo Reducéo
Poténcia Temperatura Desvio Poténcia = Temperatura Desvio
kW K kW K
Hydrosol 21 1223,2 48 1563,1
. " 1,3% 3,7%
Dissertacao 21 1239,5 48 1506,9

3.2.3 Modelagem Reator Sabatier.

No reator Sabatier, o hidrogénio produzido pelo ciclo termoquimico é convertido em
metano sintético, o qual sera o principal combustivel do ciclo combinado. Utiliza-se um
arranjo de reatores em série, 0 que permite obter altas eficiéncias de conversdo de didxido de
carbono. Os reatores foram analisados em equilibrio quimico, devido a que permitem
descrever com precisdo as taxas de producdo de metano sintético, sendo isso avaliado nos
trabalhos experimentais de Schaaf [132] e Junaedi [133], permitindo conhecer a composigéo

do gés na saida do reator.
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3.2.3.1 Calculo da constante de equilibrio.

Uma das propriedades mais importantes relacionada & composicdo do gas em
equilibrio quimico é a constante de equilibrio, que é calculada a partir da equacéao (3.13). Para
este calculo também é necessario conhecer a variacdo de energia de Gibbs, que € calculada a

partir da equacéo (3.14).

_Ac®
K, = e RT (3.13)
AG® = AH —TAS (3.14)

Por sua vez, para o calculo da variacdo de energia de Gibbs tem que se conhecer a
variacdo de entalpia e de entropia, calculadas a partir das equagdes (3.15) e (3.16),

respectivamente.

T2

AH = (nHZOC_PHZO + nCH4C_PCH4 — Ny EPHZ — Nco2 EPCOZ) dT (3.15)
T1

T2(n. . C + NrpaC — Ny Cpyz — Neo2C,
AS = (112 Cpzo cr PCH4T Hz “PH2 cozCrcoz) dT (3.16)
T1

Para calcular o C, molar de cada substancia foi utilizada a equacdo (3.18), com 0s

coeficientes estabelecidos na Tabela 3-14.

Cp =a+ bT + cT? +dT3. (3.17)

Tabela 3-14. Coeficientes do polindmio para calcular o calor especifico molar, adaptada de
[134].

Substancia Coeficientes

a b c d
Nitrogénio 28,9 -1,571x10° 8,08 x10°® -2,87 x10°
Oxigénio 25,48 1,50x102 -7,16x10° 1,31 x10°
Didxido
de 22,26 598 x10? -3,50x10° 7,47 x10°°
carbono
Vapor 32,24 1,92x10° 1,06x10° -3,60 x10°
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Apos a realizacdo desses calculos para cada temperatura de interesse, pode-se obter a
curva da variagdo logaritmica da constante de equilibrio em funcdo da temperatura, a qual é
apresentada na Figura 3-29. E interessante observar o alto valor da constante de equilibrio
para baixas temperaturas indicando uma boa geracdo de metano sintético e vapor de agua
nessa regido até atingir a temperatura de 900 K (626,85 °C). Para temperaturas superiores, a
formacéo de dioxido de carbono é favorecida.

50
40

30

20
—o—C02 + 4H2 < CH4 + 2H20

LnK

10

Temperatura
K

2

2 P
2 % % % B

o
@‘o
&
&
@
Y

&
&

IS
So-o % U
-10

-20

Figura 3-29. Variacdo da constante de equilibrio da reacdo de metanacdo com a temperatura.

3.2.3.2 Reagdes simultaneas.
Em um reator onde ocorre a reacdo Sabatier pode acontecer também a reacdo de
deslocamento (shift) de vapor de agua, conforme equacéo (3.18), a qual favorece a geracdo de

mondxido de carbono afetando a eficiéncia de geracdo do metano sintético.

€0, + H, S CO + H,0 (3.18)

Na Figura 3-30, sdo apresentas as constantes de equilibrio para a reacdo Sabatier. Até
850 K — 900K a reacdo Sabatier tem a constante de equilibrio predominante, apds os 900 K a
reacdo de deslocamento (shift) de vapor de &gua comeca a ganhar importancia, favorecendo a

geragdo de dioxido de carbono e vapor de agua.
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Para conhecer a composicdo de equilibrio na saida do reator Sabatier é necessario
formular um sistema de equacdes envolvendo a reacdo Sabatier e a reacdo de deslocamento de
vapor de &gua. A equacao (3.19) é o balagco molar geral do reator, a equacdo (3.20) o balago
molar de carbono, equacdo (3.21) o balagco molar de oxigénio, a equagdo (3.22) o balaco
molar de hidrogénio, e as equaces (3.23) e (3.24) sdo as equacdes de equilibrio quimico para

a reacdo Sabatier e reacdo de deslocamento de vapor de agua, respectivamente.

€0, +4H, S xCH, + yH,0 + zC0O, + vH, + wCO (3.19)
x+z+w-1=0 (3.20)
y+2z+w—-2 =0 (3.21)
4x +2y+2v—-8=0 (3.22)

L = xyz( P )‘2
Yot \stytztvtw (3.23)
w
ke == (3.24)

O sistema de equagdes ndo lineares foi solucionado no Excel® com o auxilio do
complemento SOLVER, o qual permitiu encontrar a composi¢do na saida do reator para

varias temperaturas e pressdes, conforme apresentadas na Figura 3-31 e a Figura 3-34.
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Na Figura 3-31 apresenta-se a composi¢do do gas em fracdo molar na saida do reator a
uma pressdo de 1 bar. E interessante observar que a medida que se incrementa a temperatura,
a fracdo de metano gerado comeca a diminuir, influenciado pelo aumento na fracdo molar do
diéxido de carbono na mistura e pela reducéo da constante de equilibrio. Também é possivel
observar que a melhor faixa de temperatura para a operacao do reator é até 700 K por causa
de que a partir desse ponto a fragdo de metano cai rapidamente, sendo isso comprovado por
médio do calculo da variacdo do declive da curva para esse ponto sendo a maior de cada
segmento analisado, correspondendo assim com a temperatura maxima de operagdo

encontrada para os catalizadores listados na Tabela 2-13.

Além das observacdes ja feitas, € importante destacar o efeito da pressao nas fracdes
molares dos compostos. Devido ao principio de Chatelier, o qual estabelece que “se for
imposta uma alteracdo, de concentracBes ou de temperatura, a um sistema quimico em
equilibrio, a composicao do sistema deslocar-se-a no sentido de contrariar a alteracdo a que
foi sujeita”, ao incrementar a pressdo tenta se conservar as condi¢gdes de equilibrio iniciais,
deslocando assim para maiores temperaturas a formacdo de mondxido de carbono e
permitindo aumentar a faixa de operacéo do reator, podendo-se observar isto ao comparar a
Figura 3-32, Figura 3-33 e Figura 3-34. A mudanca das fracbes molares para elevadas
temperaturas. Em processos que necessitam trabalhar submetidos a maiores temperaturas
conservando uma boa geracdo de metano sintético, € conveniente operar a pressdes elevadas,

também tem a vantagem de que ndo é necessario comprimir 0 metano na saida do reator.
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Figura 3-31. Composi¢do molar do gas na saida do reator para uma pressao de 1 bar.



107

70% — ]
60% e —o
S
2 _\\f / /
50% h W
e
S 40% w b4
EO ’ o
18 - o o / \.i\ i
& 30% e = g "
” N I
Py
- -~ =
N -
_ L r',_..lr“
bt
.,,c—"’." ot Lo —o
0% 0—8-6=9-8—0-0—56-8—6-000—0-0—0—0—0—2"2 b5

423 473 523 573 623 673 723 773 823 873 923 973 1.0231.0731.1231.1731.2231.273

Temperatura K
—@—Hidrogénio —@— Metano —®— Dioxido de Carbono —&—Vapor —@— Monoxido de Carbono

Figura 3-32. Composicdo molar do gas na saida do reator para uma presséo de 10 bar.
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Figura 3-33. Composic¢do molar do gas na saida do reator para uma presséo de 50 bar.
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Figura 3-34. Composi¢do molar do gas na saida do reator para uma pressao de 100 bar.

O critério mais importante para avaliar a efetividade da reacdo Sabatier é a eficiéncia
da conversdo de dioxido de carbono, expressada pela equacao (3.25), onde basicamente se

apresenta o aproveitamento do dioxido de carbono e sua conversdo em metano.

molesCO; ontram — MmolesCO, sqem

Ncoz = (3.25)

molesCO, ontram

Portanto, como pode se observar na Figura 3-35, ao incrementar a pressdo a eficiéncia
de conversdo de dioxido de carbono aumenta, permitindo operar com maiores faixas de
temperatura mantendo boas eficiéncias de conversdo. Também ¢é possivel observar, ao
comparar a Figura 3-31 com a Figura 3-35, como a eficiéncia de conversdo cai ao comecar a

produzir-se 0 monéxido de carbono.
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Figura 3-35. Conversédo de CO> para diferentes temperaturas e pressoes.

3.2.3.3 Arranjo dos reatores.

Como néo ¢é possivel converter o dioxido de carbono em metano sintético por meio de
um Unico reator, é necessario usar reatores em série para atingir maiores eficiéncias de
conversdo. Para o desenvolvimento deste trabalho serdo usados reatores com resfriamento,
permitindo uma diferenca de temperatura entre a saida e a entrada do reator de 50 °C, uma
vez que o liquido de resfriamento ndo consegue manter a temperatura constante no reator,

conforme indicado por Kopyscinski [74].

Uma das principais razfes de se optar por um reator com resfriamento é a
possibilidade da integracdo energética, que pode ser obtida a partir da recuperacao do calor
residual, liberado pela reacdo de Sabatier, em um ciclo ORC. Outra razdo é a diminuicdo de
custos dos equipamentos em relacdo aos reatores com recirculagdo, ja que geralmente estes
ultimos sdo maiores e, portanto, mais caros, além de necessitarem de sopradores e

equipamentos auxiliares.

O reator ira operar a pressdo atmosférica, para evitar o alto consumo de energia para a
compressdo do hidrogénio e por se optar por trabalhar com uma baixa temperatura de reacéo
no processo de metanagédo. A temperatura de reacéo de 300 °C foi escolhida para permitir a
utilizacdo dos catalisadores indicados na Tabela 2-13, alem disso ao operar com temperaturas
baixas é possivel obter uma maior taxa de liberacdo de calor na reagdo, por ser essa uma

reacdo altamente exotérmica, como pode-se observar na Figura 3-36. O calor liberado e
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calculado mediante o balaco de energia para sistemas reativos, conforme apresentado na
equacéo (3.26).
Q W
mOIcomb m0lcomb

= Z*’Jp(h_}’%—@ —Zﬁr(h_}’+ﬁ—ﬁ). (3.26)
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Figura 3-36. Calor liberado no reator em funcao da temperatura.

Na Figura 3-37 é apresentado o arranjo proposto para a producdo de metano sintético.
Os condensadores retiram o vapor de &gua gerado no processo, diminuindo assim a
temperatura. Em cada reator a composicdo da mistura gasosa corresponde ao equilibrio
quimico para uma dada temperatura, pressdo e quantidade de espécies presentes. Assim, no
terceiro reator o calor gerado na reacdo é bem menor em comparacdo ao calor liberado no
primeiro reator, como consequéncia da pequena fracdo de hidrogénio e dioxido de carbono

presentes na mistura, como pode ser observado na Tabela 3-15.

Vi Vi Vi
Hz Condensador Condensador Condensador
Camara de o ( [ } > ( i j > ( i j ) , Metano
i = Sintético
mistura _/ _/ _/ intetl
Primeiro Segundo Terceiro
co, Reator Reator Reator

Figura 3-37. Arranjo de reatores Sabatier proposto.

Tabela 3-15. Composicéo e calor gerado em cada reator para 300 °C e 1 Bar.

Elemento Primeiro  Segundo Reator  Terceiro Reator Eficiéncia
Reator Conversdo CO;
CH4 79,88% 97,89% 98,93%
H20 0,84% 0,99% 0,99%
izz‘i:f CO; 3,85% 0,22% 0,01%
Ho 1,54% 0,89% 0,07% eI
CO 0,01% 0,01% 0,00%

Calor reator kJ/mol CO- 156,6 0,333 0,017
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Na Figura 3-38 é possivel observar o incremento da conversdo de dioxido de carbono

através dos reatores presentes no sistema, justificando assim o uso de varios reatores em série.
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Figura 3-38. Variagéo da eficiéncia de conversdo de CO> por cada reator.

Para calcular a eficiéncia global dos reatores vai se utilizar a equagdo (3.27), onde
considera-se a energia que entra no sistema como o produto do poder calorifico inferior do

hidrogénio pelo fluxo massico do hidrogénio:

_ McpaPCleyy
Nreatores =

Mo PClyy (3:27)
Onde:

Mcha: fluxo massico de metano na saida do reator (kg/s)
mu2: fluxo méssico de hidrogénio na saida do reator (kg/s)
PClcha: poder calorifico inferior do metano (kJ/kg)

PCln2: poder calorifico inferior do hidrogénio (kJ/kg)

Portanto, na Figura 3-39, apresenta-se a eficiéncia do arranjo de reatores para
diferentes temperaturas de operacdo, onde a principal causa da queda de eficiéncia € a
diminuicdo da producdo de metano, também tem-se que considerar como perdas menores do

sistema o calor rejeitado pelos trocadores e reator.
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Figura 3-39. Eficiéncias do sistema de reatores para diferentes temperaturas de operacao.

3.2.4 Modelagem da turbina a géas

Para a modelagem da turbina a gas foram utilizados dados de turbinas existentes na

industria na faixa de poténcia de 3MW. As turbinas selecionadas sdo apresentadas na Tabela

3-16, e foram utilizadas como o ciclo superior no ciclo combinado, queimando uma mistura

de hidrogénio e nitrogénio. Os principais critérios de avaliacdo s&o a eficiéncia e a energia

presente nos gases de exaustdo da turbina.

Tabela 3-16. Turbinas selecionadas e suas condi¢des de funcionamento, adaptada de

Marca

Pratt &
Whitney
OPRA
Turbine
Zorya-
Mashproekt
Mitsui
Engineering

Modelo Poténcia Eficiéncia

ST18A

OP16-
3A
UGT
2500
SB15

kW

1961

1910

2670

2720

30,40%
26,90%
26,70%

25,60%

[135].

Razdo de

pressao

14
6,7
12

10

Vazao
massica
kg/seg

8,7
16,5

14,5

Texahustio °C Potencial

532,2
555,6
460

491,1

de
recuperagéo
de calor
kW
6468,6

7239,0
12145,4

11126,0
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Devido a sua eficiéncia e potencial de recuperacdo de energia térmica, serdo
considerados os dados da turbina Pratt and Whitney como turbina de referéncia. Por tanto sera
encontrada a vazdo massica de hidrogénio e metano que serdo queimados na camara de

combustdo, utilizando a equacdo (3.28).

. QCiclo
m = , (3.28)
comb Nec(Xg2PClys + xcpaPClcyy)

onde,

Mqomp = Vazao massica total dos combustiveis utilizados, kg/s.
Qciclo = Potencia térmica requerida pela turbina, kW.

Xn2 = fracdo em massa do hidrogénio.

XcH4 = fragdo em massa do metano.

Nec = Eficiéncia da camara de combustéo 99 %.

Na Tabela 3-17 sdo apresentadas as fracOes utilizadas e 0s correspondentes vazoes
massicas, considerando que a composicdo maxima admissivel de hidrogénio é de 15%, base
volumeétrica para turbinas comerciais de [78].

Tabela 3-17. Fragdes volumétricas dos combustiveis utilizados e vazbes de massa correspondentes.

Fracao Fracao Vazdo méssica  Vazdo massica de
volumétrica  volumétrica de Hidrogénio
Hidrogénio  Metano Metano (kg/s)
(kgls)
0% 100% 0,1303 0
5% 95% 0,1291 0,0008
10% 90% 0,1278 0,0017
15% 85% 0,1265 0,0027

Com as informacdes descritas na Tabela 3-17 vai se simular-se o comportamento da

turbina utilizando o software Gatecycle™ .
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3.24.1 Gatecycle™

O GateCycle é um software comercial utilizado para avaliacdo de ciclos térmicos de
poténcia, operando em regime permanente. O GateCycle consegue simular a planta térmica
tanto no ponto de projeto, como para os pontos fora do projeto (Off-Design), principal razéo

pela qual sera usado neste trabalho.
De acordo com Orozco [136], o GateCycle também possibilita:

e Analise termodinamica de sistemas de poténcia, com a obtencéo de informacdes sobre
a eficiéncia do ciclo e a poténcia gerada.

e Verificacdo de informacGes sobre o desempenho de centrais elétricas em conjunto ou
um equipamento individual.

¢ Simulacdo do funcionamento dos sistemas em operacdo fora do ponto de projeto.

e Previsédo do efeito das mudancas propostas ou melhorias de instalacfes existentes.

e Anadlise de projetos avancados de turbinas a gas, incluindo a integracdo com ciclo

combinado.

Outra vantagem de utilizar GateCyle, sdo as informac@es disponiveis na sua biblioteca
de componentes, tendo entre eles os dados técnicos da turbina Pratt and Whitney ST18,

sendo apresentadas as eficiéncias dos componentes principais na Tabela 3-18

Tabela 3-18. Eficiéncias dos componentes principais da turbina a gas.

Eficiéncias isentropicas Eficiéncia Camara de
Turbina Compressor combustao
88,10% 89,00% 99,90%

O método de simulacdo usado para a turbina a gas € o “Firing Method Desired Fuel
Flow”, onde é inserido no GateCycle os diferentes fluxos massicos de combustiveis a
utilizar, de acordo com o estabelecido na Tabela 3-17, sendo o ponto de projeto
estabelecido para a queima de gas natural na turbina a gas. A turbina a gas analisada

corresponde ao diagrama apresentado na Figura 3-40.
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Figura 3-40. Diagrama da turbina a gas avaliada no Gatecycle.

Apds estabelecer as informacgtes basicas ao GateCycle, foi simulada a turbina a gas
para determinar sua poténcia liquida, temperatura e composicao quimica na exaustdo, dados
necessarios para a recuperacao de calor nos processos subsequentes, os resultados obtidos séo
apresentados na Tabela 3-19.

Tabela 3-19. Resultados GateCycle queima de hidrogénio na turbina ST18A.

. | Teor Hidrogénio
Componente ‘ Parametro ‘ 0% Ho 5% H, 10% H, 15% H,
T1 (K) 288,0 288.0 288.,0 288.0
Compressor P (P2) 1013 101,3 101,3 101,3
T2 (K) 646,6 647.0 647,1 647.8
P> (kPa) 1324,0 1327,0 1327,0 1332,1
Camarade Tz (K) 14442 1449,7 1450,5 1458,4
combustdo  P3 (kPa) 1284,3 1287,2 1287,2 1292,1
Ta (K) 13743 13794 13802 13875
Turbina P4 (kPa) 1276,0 1279,0 1280,0 1284,1
Ts (K) 813,2 816,0 816,3 820,4
Ps (kPa) 103,8 103,8 103,8 103,8
PI‘,’ter.‘C'a (KWe) 1,919 1,940 1,945 1,975

iquida
Eficiéncia (%) 29,50 29,60 29,63 29,77
Fluxo = o) 70762 79760 79749  7,9746
massico

N2 75,06% 75,02% 74,99% 74,94%
Composicio 02 14,35% 14,31% 14,32% 14,26%
Exaustdo (% H20 6,77% 6,87% 6,94% 7,07%
V) CO; 2,94% 2,90% 2,85% 2,83%
Ar 0,90% 0,90% 0,90% 0,90%
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Pode-se observar na Tabela 3-19 o aumento das temperaturas na saida da camara de
combustéo e na exaustdo da turbina, com o incremento do teor de hidrogénio no combustivel,
0 acrescimo na temperatura esta relacionado com a maior temperatura adiabatica de chama do
hidrogénio que ainda em pequenos teores consegue aumentar a temperatura dos gases na
camara de combustdo. O acréscimo da temperatura permite uma maior queda de entalpia na

turbina, aumentando assim a poténcia gerada e, portanto, a eficiéncia da turbina a gés.

Outra caracteristica importante encontrada ao aumentar o teor de hidrogénio é a
diminuicdo da composicdo na exaustdo de dioxido de carbono, resultado esperado pela
reducdo na vazao massica de metano, levando a uma menor emissdo de gases de efeito estufa.
Também devido a queima de hidrogénio é encontrado um maior teor de vapor de agua na
exaustdo, que tem que ser considerado na caldeira de recuperacdo de calor, para evitar

condensacdo do vapor de agua e os subsequentes problemas de corroséo.

3.2.5 Modelagem Ciclo ORC

Ap0s apresentar as principais caracteristicas do ciclo ORC na sec¢éo 2.8, foi modelado
o ciclo ORC, escolhendo trés fluidos organicos, sendo eles; Tolueno, Ciclopentano e Decano,
devido a sua boa eficiéncia em sistemas de recuperacao de calor [137,138]. Na Tabela 3-20
sdo consideradas as eficiéncias caracteristicas para 0s equipamentos principais como a turbina

e a bomba.

Tabela 3-20. Valores de referéncia para ciclos Rankine organicos, adaptada de
[90,137,139,140]

HS Hmec Il Pinch
Turbina  Turbina  Bomba Regenerador
0,85 0,98 0,75 20 °C

Considerando os valores estabelecidos na Tabela 3-20 e o diagrama apresentado na
serdo apresentadas as diferentes equacbes que permitem fazer a modelagem do ciclo ORC,

analisando o sistema em regime permanente e sem quedas de pressdo nas tubulagoes.

3.2.5.1 Analise do evaporador (processo 6-1)

Por meio da analise do trocador de calor sera encontrado o fluxo de massa do sistema,
como é apresentado na equacédo (3.29), segundo o volume de controle apresentado na Figura
3-41.
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Figura 3-41. Volume de controle evaporador ORC.

_ 0
(hy — he) (3.29)

Onde,
Qr = Poténcia térmica aproveitado no trocador do calor, KW:;
m = fluxo de massa do fluido orgénico, kg/s;

3.2.5.2 Analise da turbina (processo 1-2)
Obtendo o fluxo de massa é possivel determinar a poténcia entregue pela turbina a

partir da equacéo (3.30), formulada para o volume de controle apresentado na Figura 3-42.

Figura 3-42. Volume de controle da Turbina ORC.
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Ws = m(hy — hys)ne (3.30)

Onde,
has = entalpia isentropica na saida da turbina, kJ/Kg;
N: = eficiéncia isentropica da turbina.

Para conhecer a entalpia real na saida da turbina e, portanto, a temperatura real na

saida, é utilizada a equacao (3.31):

_ (mh1 - Wt)
- m

h, (3.31)

3.2.5.3 Analise do regenerador (processo 2-3)

Conforme mencionado, para uma maior eficiéncia no ciclo ORC é utilizado um
regenerador, que permite utilizar a energia presente na saida da turbina para pré-aquecer o
fluido de trabalho antes da sus entrada no evaporador, sendo principalmente utilizado para
fluidos de trabalho secos, diminuindo assim a energia térmica necessaria no evaporador. O
volume de controle do regenerador, na parte quente, se apresenta na Figura 3-43 e a equacéo

que descreve 0 processo € a (3.32):

Volume de
= 2 .
controle
—
uﬁ | '
5 3

Figura 3-43. Volume de controle do regenerador na parte quente.
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Qr = m(hs — hy) . (3.32)

3.2.5.4 Analise do condensador (processo 3-4)

No condensador o fluido do trabalho é completamente condensado, chegando a um
estado liquido saturado na sua saida, usando para isto &gua como liquido refrigerante. O
volume de controle do sistema se apresenta na Figura 3-44, sendo a troca de calor para o

fluido de trabalho definida pela equacgéo (3.33), e para a &gua definida pela equacéo (3.34).

T;

Ts

Figura 3-44. VVolume de controle para o condensador.

Qcond = m(hy — h3) (3.33)

Qcond = maguacp (T. = Tr) (3.34)

3.2.5.5 Analise da bomba (processo 4-5)

Primeiramente, é necessario conhecer a poténcia consumida pela bomba usando a
equacéo (3.35) para o volume de controle apresentado na Figura 3-45:

.......................

_______________________

Figura 3-45. Volume de controle da bomba.
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W — m(hSS - h4)
g M (3.35)

Para calcular a entalpia na saida da bomba é utilizada a equacgéo (3.36):

_ (mhy — W)

m

hs (3.36)

3.2.5.6 Analise do regenerador (processo 5-6)

Neste processo o fluido do trabalho é aquecido antes de entrar no evaporador,
utilizando para isto a energia termica retirado no processo (3-2). E possivel determinar a
entalpia da saida do regenerador com a equacdo (3.37), para o volume de controle apresentado
na Figura 3-46.

Volume de
controle
\ 6 2
d= 0 i i QR
<:! i<:
5 3

Figura 3-46. Volume de controle do regenerador na parte fria.

e = (s 7-; Qreg) (3.37)

Com a equacdo (3.38) ¢ obtida a poténcia liquida do ciclo, e com a equacédo (3.39) a

eficiéncia do mesmo.

Wl = (Wt_WB)nele, (3.38)
Wl (3.39)

Nciclo = =

Q
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3.3 Integracéao do sistema

Ap6s modelar cada um dos processos envolvidos na producdo de hidrogénio e geracao
de energia elétrica, estes processos serdo integrados e analisados em conjunto, para assim
observar o comportamento geral da planta e seu desempenho. Para dimensionar 0s
componentes, sera considerado o combustivel necessario pela turbina a gas como a principal
restricdo do projeto, e em funcéo disso serdo projetados os sistemas de producdo de metano
sintético e hidrogénio. Na Tabela 3-21 se apresentam as vazdes molares e massicas que
conseguem cumprir com as restricdes estabelecidas do fornecimento do metano sintético para
a turbina a gas e sua operacdo por 8 horas ao dia, permitindo fornecer energia no horario de
maior de manda de energia [141], baseado nessas informacg0es serdo projetados os sistemas e
equipamentos que compdem a planta. Na Figura 3-47 se apresenta o balaco de massa e de
energia da planta proposta e na Figura 3-48 se apresenta o diagrama Sankey para 0S processos

envolvidos na geracdo de energia elétrica.

Tabela 3-21. Vazbes molares e méssicas da planta proposta.

I TP L . . Dioxido de
Nitrogénio® Agua” Hidrogénio Oxigénio carbono? Metano
Vaza(l)( é??ssma 243 2,19 0,0723 0,5265 0,3619 0,1303
Vazdo molar 86,9 110,6 36,15 16,5 8,2 8,1
mol/s

Toneladas ano 255568 22969,4 760,1 5534,2 3804,8 1369,7
1 Para uma concentragdo molar de 0,56 na entrada do reator [124], e uma
concentracdo maxima do hidrogénio na saida do reator de 0,20 [61].
, Para uma eficiéncia de conversdo de diéxido de carbono do 99% nos
reatores Sabatier.

E possivel observar na Figura 3-47 os diferentes processos envolvidos na planta
proposta, além disso na Figura 3-48 se apresenta o diagrama de Sankey da planta, indicando
as grandes perdas que tem o sistema principalmente localizadas no reator solar, por causa da

baixa eficiéncia do reator.
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Figura 3-47. Balago de massa e energia geral da planta.
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Figura 3-48. Diagrama Sankey da planta proposta para producdo de energia elétrica.
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3.3.1 Integracéo Reator Solar e Campo Solar.

Apdbs modelar a producédo de hidrogénio e o0 comportamento térmico do reator na sec¢ado
3.2.2, serd analisada o processo de producdo de hidrogénio por meio dos reatores solares, para
a radiacdo solar existente em Guamaré. Os reatores sdo organizados por arranjos, como se
mostra na Figura 3-49, estes sdo separados em dois grupos, sendo o primeiro denominado
“Master” e o segundo “Slave”. Onde a diferenca entre eles esta em que o “Master” tem
prioridade no fornecimento da radiagdo solar em comparagdo com o “Slave”. Portanto,
quando a radiacdo solar no campo seja baixa e ndo permita a operacdo dos dois grupos, 0s
helidstatos correspondentes ao grupo “Slave” serdo focados no grupo “Master”, até que a
radiacdo permita a operacdo normal dos reatores. Isto é feito para aproveitar de forma mais

eficiente a radiacéo solar e garantir a producédo de hidrogénio ao longo do dia.

Master Slave

Figura 3-49. Arranjo dos reatores para a producdo hidrogénio e oxigénio.

Cada grupo de “Masters” e “Slaves” esta composto por dois reatores, sendo a producgao
de oxigénio e hidrogénio alternada entre eles, permitindo uma geracdo quase continua. Na
Figura 3-50 se apresenta a estratégia de operacdo para os helidstatos, indicando a radiacdo
minima de operagdo do campo e a radiagdo na qual é ativada o grupo “Slave”, essa estratégia
foi estabelecida em Excel® e permitiu estabelecer a quantidade de helidstatos concentrados no
reator em funcgéo da radiacdo solar e a etapa do ciclo.
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I = 530 W/m?2 Radiacdo solar minima para “Master”e “Slave” + ]
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Esfriamento T=4 min Oxidagdo T>20 min

Figura 3-50. Estratégia de operacao dos helidstatos.

Sendo o campo solar o fornecedor de energia para os reatores, sera definido o namero
de heli6statos necessarios para cada etapa do ciclo usando equacdo (3.2), considerado a
irradiacéo solar de projeto para Guamaré, definida na sec¢do 3.2.1.2 de 842,6 W/m? , junto a
irradiacdo solar é preciso conhecer a eficiéncia do campo solar, no entanto, como este dado
depende do tamanho do campo e neste estagio, ele ainda ndo foi projetado, serd usado um
valor de 61% tomado da (vide Tabela 3-3), sendo um valor tipico para plantas heliétermicas
de grande porte [11]. Na Tabela 3-22 é apresentado o nimero de helidstatos necessarios para
cada etapa do reator, conseguindo atingir a poténcia solar necessaria para a etapa de reducdo e

oxidacdo, poténcia que foi calculada na sec¢édo 3.2.2.3.3.

Tabela 3-22. Namero de helidstatos por reator para diferentes etapas.

Oxidacéo Reducéo
Temperatura K 1373 1673
Poténcia kW 37,7 73,6

Heliostatos por reator 5 10
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ApoOs estabelecer a estratégia de operacdo dos helidstatos e 0 nimero de helidstatos
necessarios para cada etapa do ciclo, sera calculada a eficiéncia média anual de geragdo de
hidrogénio, estimada com base no perfil de radiacdo solar média anual, apresentado na Figura
3-51, para o qual foi calculada a energia total entregue no campo, utilizando a integracéo

numerica pela regra do trapézio, na equacéo (3.40).

N U2
Esotar = z < 2 ) (3.40)

n=1

Logo serdo estabelecidos o numero de heliostatos que serdo concentrados em cada
grupo de reatores através do dia utilizando a equagdo (3.2) e a estratégia descrita na Figura
3-50, considerando que nédo se pode ultrapassar 0 numero maximos de heliostatos disponiveis

na Tabela 3-22. Os helidstatos concentrados séo apresentados na Figura 3-52.

Depois de calcular o nimero de heliéstatos, é avaliada a poténcia solar efetiva no
reator, calculando-se com a equacdo (3.41), sendo essa uma equacdo derivada da equacéo

(3.2). A poténcia solar de cada grupo de reatores é apresentada na Figura 3-53.

PSolar = N NAL (3.41)

Onde:
Nci = Eficiéncia instantanea do campo solar
Iy = Irradiacdo solar instantanea.

O proximo passo € calcular a temperatura nos méodulos do reator, temperatura que é
obtida mediante a simulacdo do reator em regimen transiente no Flowsimulation, conforme
nas secgdes 3.2.2.3.1 e 3.2.2.3.3. As temperaturas dos médulos para cada grupo de reatores
sdo apresentadas na Figura 3-54. Apo0s calcular as temperaturas do modulo da matriz foi
estimada a vazdo molar de hidrogénio, utilizando a equacdo (3.5), considerando as

informagdes estabelecidas na Tabela 3-6 e os valores de capacidade de carga de oxigénio e
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porcentagem de 6xido na matriz que foram estabelecidos na Figura 3-13. A vazdo molar de

hidrogénio produzido para cada grupo de reatores € apresentada na Figura 3-55, onde serdo

calculada a massa produzida por cada ciclo, por meio da area abaixo da curva de vazao molar,

utilizando a integracdo numérica pela regra do trapézio, apresentada na equacao (3.42), para

um

intervalo de tempo de 60 segundos, sendo n 0 nimero de trapézios a calcular para abarcar

todos os ciclos.

Radiacdo Solar W/m?

Nimero de Heliostatos

n

(O + Yn-1)
Meiclo = Xn — Xn-1 - 5 My, (3.42)

n=1

750
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50

Total energia solar fornecida

22,96 MJ/m?

6:00 7:.00 8:00 9:00 10:00 11:.00 12:00 13:00 14:00 15:00 16:00 17:00 18:00

Hora
Figura 3-51. Radiacdo solar media em Guamaré-RN.
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Figura 3-52. Helidstatos concentrados em cada grupo de reatores.
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Figura 3-53. Potencia solar concentrada em cada grupo de reatores.
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Figura 3-54. Temperatura nos modulos de cada grupo de reatores.

14
12 Mslave = 2,64 kg Mmaster = 3,64 kg

10

=]

——Master

=)}

—Slave

Vazdo molar hidrogénio
mol/min

6:00 7:00 8:00 9:00 10:00 11:00 12:00 13:00 14:00 15:00 16:00 17:00
Hora

Figura 3-55. Vaz&o molar de hidrogénio para cada grupo de reatores.
J& tendo calculada a energia solar e a massa de hidrogénio produzida por dia, para
cada reator, foi calculada a eficiéncia média anual de producdo de hidrogénio, com a equacao
(3.43)(3.50).

n — (mMaster + mslave)PCIHZ
solar—H?2 Esolar(NR + NO)ZA (343)

Onde:

Mmaster = Massa produzida pelos reatores “master”.
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Mslave = Massa produzida pelos reatores “slave”.
Nr = NUmero de heliostatos na etapa de redugéo.
No = Numero de heliostatos na etapa de oxidag&o.

A eficiéncia média anual de producdo de hidrogénio obtida foi de 7,76%, nessa
eficiéncia ja estdo incluidas as perdas do campo solar e as perdas do reator, representando a

eficiéncia de conversdo de energia solar em energia quimica no combustivel.

E de elevada importancia calcular a eficiéncia de producio de hidrogénio para assim
conseguir calcular, de forma fidvel, a producdo de hidrogénio para cada dia do ano, de acordo
com a equacéo (3.44).

Myz = 24Eso10r(Ng + No)Nsorar—nz PClyz (3.44)

Apbs calcular com a equacdo (3.44), a massa de hidrogénio produzida para todos os
dias do ano, apresenta-se na Figura 3-56 a quantidade de hidrogénio produzido por més para

um grupo de reatores “slave” e “master”.
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Figura 3-56. Producdo mensal de hidrogénio para um grupo de reatores “slave” e “master”

Considerando a Tabela 3-21, é necessario obter ao ano 760,1 toneladas de hidrogénio,
portanto, baseado nessa informacéo, foi calculado o nimero de reatores necessarios para
conseguir produzir o hidrogénio necessario. Deste modo foram calculados o nimero de
reatores para satisfazer o hidrogénio, utilizando as informagdes do més do dezembro, sendo o

més com maior producdo de hidrogénio precisado e, portanto, necessitara menos reatores para
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conseguir produzir o hidrogénio requerido, considerando isso também sera calculado o fator
de capacidade da planta., considerando que os outros meses tem uma producéo de hidrogénio
menor As informagfes do hidrogénio produzido e o ndimero de reatores necessarios Sao
apresentadas na Tabela 3-23.

Tabela 3-23. Reatores necessarios para a producao de hidrogénio.

Numero de arranjos Numerode ToneladaH,  Tonelada H: Fator de
reatores por ano projetada capacidade
276 1104 638,29 760,1 83,97%

Apb6s conhecer o nimero de reatores necessarios, foi calculado o numero de
heliostatos e projetado o campo solar com sua eficiéncia 6tica anual como é apresentado na
Figura 3-57. Na Tabela 3-26 se apresenta os helidstatos necessarios para cada etapa do ciclo.
Foi utilizado o software SAM para projetar o campo solar e estimar a eficiéncia 6ética do

campo solar no ano.

Tabela 3-24. NUmero de helidstatos por reator para diferentes etapas.

Oxidacéo Reducéo
NUmero de reatores 552 552
Heliostatos por reator 5 10
Heliéstatos do campo 2760 5520
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Figura 3-57. Layout do campo solar.
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Tabela 3-25. Eficiéncia média do campo solar no ano.

Janeiro | Fevereiro ‘Margo ‘Abril ‘Maio ‘Junho ‘Julho ‘Agosto ‘Setembro‘Outubro ‘Novembro Dezembro

6:00
7:00
8:00
9:00
10:00
11:00
12:00
13:00
14:00
15:00
16:00
17:00

18:00

0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0%
15% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 44% 52% 52% 52%
55% 55% 55% 55% 54% 54% 53% 54% 56% 57% 57% 56%
59% 59% 59% 59% 58% 57% 57% 58% 59% 60% 60% 59%
61% 61% 61% 61% 61% 60% 60% 61% 61% 62% 62% 61%
62% 62% 63% 62% 62% 62% 62% 62% 63% 63% 63% 62%
63% 63% 64% 63% 63% 62% 62% 63% 64% 64% 63% 63%
63% 64% 64% 63% 62% 62% 62% 63% 63% 63% 63% 63%
62% 63% 63% 62% 62% 61% 62% 62% 62% 62% 62% 62%
61% 62% 61% 61% 60% 60% 60% 61% 61% 61% 61% 61%
59% 60% 59% 58% 57% 57% 58% 58% 59% 58% 58% 58%
56% 56% 55% 54% 53% 53% 54% 54% 54% 54% 54% 55%
52% 52% 40% | 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 13%

3.3.2 Sistema de recuperacao de calor.

Neste sistema é removido a energia térmica dos fluxos que saem do reator, diminuindo
assim sua temperatura antes de entrar no sistema de separa¢do. A energia térmica removida é
utilizada para aquecer os fluxos que entram nos reatores solares diminuindo, assim, a

necessidade de um consumo adicional de energia.

Para projetar a rede adequada de trocadores de calor foi utilizada a analise pinch, a qual
é uma ferramenta utilizada para a sintese de redes de trocadores de calor, usada
principalmente na engenharia quimica, ja que permite uma avaliacdo dos fluxos na planta e
seu requerimento energético, visando minimizar a necessidade de energia, mediante a troca de

calor entre os fluxos quentes e frios da mesma.

A esséncia do método consiste na identificacdo do ponto de estrangulamento da rede de
trocadores de calor ou ponto pinch. Ponto no qual existe a menor diferenca de temperaturas
entre os trocadores a analisar. Para identificar o ponto pinch € necessario descrever o processo
num plano utilizando como eixos coordenados a temperatura e a entalpia, tal como se
apresenta na Figura 3-58, podendo-se observar as diferentes correntes do processo, sendo
distinguida a corrente “fria” e a corrente “quente”, sendo as correntes a esquentar e esfriar

respetivamente.
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Figura 3-58. Diagrama analise pinch, adaptado de [142].

Na primeira parte se avalia a energia disponivel nos fluxos mediante a Primeira lei da
termodindmica, visando encontrar a diferencia minima de temperaturas entre os fluxos
quentes e frios, 0 que permite a maior troca de calor entre 0s mesmos. O anterior pode se
observar na Figura 3-58, dado que ao diminuir a diferencia minima de temperatura, a curva
fria € forcada a se deslocar para a esquerda do grafico, ja que tem gque manter as mesmas
temperaturas. Portanto, ao se deslocar a curva fria, diminui a energia necessaria para aquecer
a mesma e a energia a retirar da curva quente, representado com UQmin € UFmin
respetivamente. No entanto, tem que se considerar, que ao diminuir a diferencia de
temperatura, tera que aumentar-se as areas dos trocadores de calor envolvidos, aumentando

assim o custo da instalacdo e a perda de carga.

A avaliacdo da segunda lei da termodinamica é efetuada mediante a revisdao do
cruzamento das correntes no diagrama de temperatura entalpia, ja que um cruzamento entre as

correntes significa uma violacao clara da segunda lei fazendo que o processo seja impossivel.

O primeiro passo da metodologia pinch é a revisdo do estado inicial do processo, onde
se considera os fluxos de calor necessarios e a temperaturas a atingir no processo. Na Tabela
3-26 sdo apresentadas as condicdes necessarias nos fluxos de entrada e saida do reator, para
garantir a correta operacdo do reator. O objetivo da analise pinch é diminuir a energia
necessaria no processo. No estado inicial sem a analise pinch € necessario o fornecimento de
13149,6 KW de energia térmica para atingir a temperatura necessaria na entrada do reator

solar.
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Tabela 3-26. Temperaturas e fluxos de calor necessarios no processo de recuperacao de calor.

T1°C T2°C Substéancia Calor kW
Fluxo 1-2 30 1073 Nitrogénio 1429,1
Fluxo 3-4 30 1073 Agua e Nitrogénio 11720,5
Fluxo 5-6 1135,5 30 Nitrogénio/Oxigénio -2132,8
Fluxo 7-8 1084,4 30 Hidrogenio/ -9816,1

Nitrogénio/ Vapor

Apds definir na Tabela 3-26 os fluxos a analisar, foi estabelecido a diferenga minima de
temperatura do processo, para o qual, segundo Neto [142], é recomendado o valor de 10 °C
para processos na industria quimica, conseguindo uma boa relagéo entre o custo de operacéo e
0s custos fixos. Logo serdo feitas as curvas compostas de calor, o qual representa o fluxo de

calor para as correntes envolvidas no processo, como se apresenta na Figura 3-59.
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Figura 3-59. Construcdo da curva composta de calor, adaptada de [143]

As curvas compostas de calor sdo feitas para observar o comportamento geral de todos
os fluxos envolvidos no processo. Na sua construcdo sdo consideradas os calores especificos
de cada substancia como a pendente da reta, no caso de que duas ou mais fluxos se sobrepor,
sera realizada uma nova reta considerando a somatérias dos calores especificos das

substancias envolvidas.

Portanto como primeira medida é apresentada na Figura 3-60, a curva composta de
calor do sistema proposto, onde o ponto pinch se encontra ao inicio da curva fria, sendo o

ponto mais proximo entre as duas curvas.
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Figura 3-60. Curva composta de calor inicial.
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Assim foi projetada a nova rede de trocadores de calor, visando a diminuicdo do

consumo de energia para o aquecimento das correntes. A nova rede de calor € apresentada

Figura 3-61, conseguindo atingir a temperatura de entrada o reator (1073 K) por meio de

receptores volumeétricos solares, que conseguem atingir as temperaturas necessarias com uma

eficiéncia térmica do 75% a 1073 K [144], os quais consomem 1305 kW. Isso representa uma

reducdo consideravel de energia frente aos 13149 kW requeridos inicialmente. Uma vantagem

do sistema proposto € permitir a condensacdo do vapor de agua presente na saida do reator, e

reduzindo a temperatura até o 40 °C, como se apresenta na Tabela 3-27.

Tabela 3-27. Temperaturas e fluxos de calor do sistema proposto

Fluxo 1-2
Fluxo 3-4

Fluxo 6-7
Fluxo 5-8

Fluxo 9-11
Fluxo 10-12

T1°C

30
30

937,9
819,7

1084.,8
1135,5

T2°C

969,9
819,7

1073
1073

40
40

Substéancia Calor
kw

Agua 9816,1

Nitrogénio 2132,8
Vapor/Nitrogénio 933,8
Nitrogénio 371,3
Hidrogénio/ Nitrogénio/ VVapor -9729,1
Nitrogénio/Oxigénio -2115,3

A simulagdo dos trocadores de calor foi feita em Excel ®, usando em conjunto

CoolProp [145] para o calculo das propriedades termodinamicas dos fluxos envolvidos , onde

ndo serdo consideradas as perdas de calor e as quedas de pressdo nas tubulacGes e nos

trocadores de calor, os balancos de massa e energia se apresentam no apéndice 2 deste

trabalho.
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Figura 3-61. Sistema de recuperacéo proposto.

Apds dimensionar a rede de trocadores de calor, é preciso calcular a area necessaria
para o trocador de calor e o tipo de trocador apropriado para a aplicacdo. Para calcular a area
do trocador de calor foi usada a metodologia da temperatura média logaritmica, utilizando a
equacéo (3.45).

Arroca = AT, U (3.45)
Onde:

ATroca: area de transferéncia de calor do trocador de calor (m?)

é: poténcia térmica transferida pelo trocador, (W).
ATmi: diferenca de temperatura média logaritmica.
U: coeficiente global de transferéncia de calor (W/m? °C)

Na equacdo (3.46) calcula-se a diferenga de temperatura média logaritmica, baseado
na diferenga das temperaturas entre as correntes frias e quentes na saida do trocador (3.47) e

na diferenca das temperaturas entre as correntes frias e quentes na entrada do trocador (3.48).
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AT; — AT, (3.46)
Aot =——Fp—
In o
AT,
AT, = TQmax - Tfmax (3-47)
AT, = TQmin - Tfmin (3.48)

Os dados dos coeficientes de transferéncia de calor foram tomados de Sinnot [146],

sendo os utilizados neste trabalho resumidos na Tabela 3-28.

Tabela 3-28. Coeficiente de transferéncia de calor U (W/m?°C) para diferentes fluidos,
adaptado de [146,147].

Gés Vaporde  Oleo Agua 25°C  Condensacio
agua térmico Vapores
organicos

Gas 50 250 100 50 -
Condensacao de - - 900 -
Vapores Organicos i
EvaE)o_ragao - - 625 - -
Organicos
Pre-gq_uemmento - - 500 - 40
Organicos
Oleo térmico - - 625 - -

Ao se usar as equacdes anteriores e os coeficientes de transferéncia de calor é possivel
encontrar a area dos trocadores de calor, sendo estes resultados resumidos na Tabela 3-29,
considerando que os trocadores sdo do tipo casco e tubo, por causa da elevada area de troca de

calor necessaria e das elevadas temperaturas dos fluxos.

Tabela 3-29. Caracteristicas dos trocadores de calor utilizados na recuperagéo de calor.

Trocador UMW/ m?°C)  ATml(°C) Q (kW) A (m?) Tipo
TC-1 50 88,8 2115,3 477,7 Casco e tubo
TC-2 250 43,0 9729,1 905,9 Casco e tubo

Para os calculos dos receptores volumétricos solares foi calculada a area de recep¢édo na
qual foi concentrada a radiacao solar, calculada para um valor de Irradiacdo solar concentrada
de 400 kW/m? na entrada do receptor [144], sendo as comuns neste tipo de receptores , usando

a equacdo (3.45).
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A, = (3.49)

Onde;
AR = érea de concentragio no receptor (m?).
Ic = Irradiagdo solar concentrada (KW/m?).
nr= Eficiéncia receptor.

Considerando as informagdes estabelecidas na Tabela 3-27 e a equagéo (3.45), foi
calculada a area de radiacdo do receptor, e com a equacao (3.2) foram estimados o niumero de

heliostatos a fornecer a energia necessaria, sendo resumidos na Tabela 3-30.

Tabela 3-30. Caracteristicas dos receptores volumétricos abertos.

Qkw) A(m? Nlmero

Heliostatos

RV-1 933,8 3,11 121
RV-2 371,3 1,24 48
169

A &gua e o0 nitrogénio serdo armazenados para garantir o funcionamento adequado

sistema. As capacidades dos tanques sdo apresentadas na Tabela 3-31.

Tabela 3-31. Capacidade do tanque para armazenar nitrogénio e agua.

Substancia Pressdo Massa kg  Volume

kPa m3
Nitrogénio 226 5818 2228
Agua 101,3 47808 48

3.3.3 Sistema de separacao por membrana.

ApOs a mistura de gases sair do sistema de recuperacdo de calor, 0 hidrogénio e o
oxigénio devem ser separados do nitrogénio, pois 0 nitrogénio foi usado no reator para
controlar a reacdo e diminuir a imflamabilidade da mistura. O método proposto € a separagédo
por membranas polimericas, devido ao baixo consumo de energia, as mesmas ja sdo usadas

em processos industriais de recuperacdo de hidrogénio e oxigénio [148].
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O layout dos sistemas de separacdo por membranas é mostrado na Figura 3-62,
exibindo as diferentes membranas envolvidas, as &reas dos trocadores de calor e a poténcia
dos sistemas de compressdo sdo apresentados na Tabela 3-33 e na Tabela 3-34

respetivamente.
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Figura 3-62. Layout sistema de separacdo por membranas, sendo TC - trocadores de calor,
CP-compressores, MP — Membrana polimérica.

Pela dificuldade encontrada na modelagem dos processos de transferéncia de massa
envolvidos no processo de separacdo por membrana, e pelo fato que a modelagem de um
sistema de separacdo de membranas se encontra fora do escopo do presente trabalho, foi
solicitado um orcamento para a companhia Flowserve SIHI. Empresa com elevada
experiéncia no manuseio de fluidos e em processos de separa¢do por membrana, O projeto

fornecido pela Flowserve é apresentado na Figura 3-63.
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Figura 3-63. Sistemas de membranas proposto por Flowserve SIHI.

Na Figura 3-63 se apresenta 0os componentes do sistema, 0s quais sdo: arranjo de
membranas em série, tanque separador de condensado e dreno. Este sistema é projetado para
uma condicao de separacdo de 94% para o hidrogénio e 92% para o oxigénio. Na Tabela 3-32

apresentam-se os diferentes fluxos envolvidos.

Tabela 3-32. Condigdes na entrada da membrana com a taxa de recuperagao.

Recuperacédo Fluxo méssico Fracdo Fracdo Fracdo Taxa
entrada kg/s MéssicaH,  Massica O Massica N2 Recuperacao
Hidrogénio 212 4,89 % - 95,11% 94%
Oxigénio 2.29 - 12% 88% 92%

As caracteristicas técnicas dos trocadores de calor necessarios para 0 processo Sao

apresentadas na Tabela 3-33.

Tabela 3-33 Caracteristicas dos trocadores de calor utilizados no processo de separacéao.

Trocador UW/m?2°C) ATml(°C)  Q (kW) A (m?) Tipo
TC-3 50 60,2 89,9 29,9 De casco e tubo.
TC-4 50 64,8 199,2 61,5 | De casco e tubo.

Na Tabela 3-34 s@o apresentadas as razGes de pressdes e poténcias dos compressores a
serem utilizados no sistema de separacéo, calculadas segundo os fluxos envolvidos, como se

apresenta no Apéndice 2.
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Tabela 3-34. Caracteristicas dos compressores rotativos utilizados para a separacao de

nitrogénio.
Compressor Rela(;:';\o de !Eficiépc_ia Poténcia
pressdes isentropica (kW)

CP-1 5 69% 131,6
CP-2 2,5 69% 1719
CP-3 1,15 69% 29,4
CP-4 3 69% 152,3
CP-5 5 69% 288,7
Consumo total da planta 773,9

A selecdo dos compressores é critica para a operagdo da planta, devido ao seu elevado
consumo energético, que diminui a poténcia Util da mesma. Na Tabela 3-35 séo apresentadas
as especificacOes dos tanques necessarios para armazenar o hidrogénio e o oxigénio durante 8
horas.

Tabela 3-35. Caracteristicas de armazenamento para o hidrogénio e oxigénio produzido a
planta para 8 horas.

Substancia ~ Pressdo (kPa)  Massa (kg)  Volume (md)
Hidrogénio 285,2 2217 9421
Oxigénio 520,7 17338 2532

3.3.4 Reatores Sabatier.

Como foi explicado na Secdo 3.2.3, foi utilizado um arranjo de trés reatores em serie
para gerar 0 metano requerido pelo ciclo combinado. Na Tabela 3-36 pode-se observar a
composicdo de saida de cada reator, as vazdes massicas de entrada e saida dos reatores, € 0

calor retirado em cada reator e no condensador operando o reator a uma pressdo de 1 bar.

A Tabela 3-37 apresenta diferentes trocadores de calor e seus dados técnicos, sendo
utilizados condensadores de superficie na saida dos reatores, para diminuir o teor de vapor de
agua na mistura, para os trocadores de calor na saido dos compressores foram utilizados

trocadores de placas.

Na Figura 3-64 sdo apresentados os diferentes trocadores de calor envolvidos no

processo, reatores e equipamentos auxiliares.

O circuito de 6leo térmico é sinalizado com a linha amarela, que foi responsavel por

levar a energia (calor) rejeitado no processo para o ciclo ORC, sendo isto realizado pelo
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tocador (TC-13) e o fluido térmico usado ¢ o DOWTHERM Q, pelas suas boas propriedades
termodindmicas e pelo fato de conseguir trabalhar com temperaturas de até 330 °C. As suas
propriedades termodinadmicas para o balanco de energia foram obtidas utilizando o software
CoolProp [145].

Tabela 3-36. Composi¢do, fluxos massicos e calores retirados nos reatores

Fluxo massico kg/s Eficiéncia Composicao
Entrada Saida COI’(I;/SrSéO Elemento Primeiro | Segundo | Terceiro
H. CO, H,0! CHq 2 Reator ~ Reator = Reator
CH. 79,88% | 97,89% | 98,93%
H.0 0,84% 0,99% 0,99%
CO, 3,85% 0,22% 0,01%
0,065 0,358 0,282 0,130 99,90% | Ha 1542%  0,89%  0,07%
CcO 0,01% 0,01% 0,00%
Calor reator kW 1331,5 2,83 0,149

Calor condensador kW 40,84 37,16 115,7

Tabela 3-37. Especificagdes dos trocadores de calor utilizados no reator Sabatier.

Trocador UMW/ m?°C) ATml(°C) Q (kW) A (m?) Tipo

TC-5 40 01 40,84 11,12 | Condensador
de superficie.

TC-6 40 01 37.16 1019  Condensador
de superficie.

TC-7 40 72.8 11567 | 3974 |Condensador
de superficie.

TC-8 40 37,2 35,6 23,91 Duplo Tubo

TC-9 40 37,2 32,6 21,91 Duplo Tubo

Além dos trocadores de calor, é necessario uma camara de mistura para o hidrogénio
e o dioxido de carbono, logo, o fluxo misturado foi aquecido com o calor liberado pelo
trocador de Calor (TC-7), para ir a caldeira onde serdo atingidos os 300 °C necessarios para a

reacdo de metanacdo, considerando-se para a caldeira uma eficiéncia de 95% [149].

O fluxo de massa de hidrogénio demandado pela caldeira pode ser determinado pela
equacao (3.50), requerendo 2,16 g/s de combustivel.

QCaldeira (350)

Meomp =
77Caldel'raLPCIH2

1 Saida nos condensadores
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Figura 3-64. Layout reatores Sabatier e os trocadores de calor envolvidos no processo.

Na Tabela 3-38 apresentam-se as poténcias necessarias pelos compressores usados
para armazenar 0 metano, chegando a uma pressdo de até 16 bar, sendo esta a pressao
requerida para entrar na camara de combustdo da turbina a gas, a poténcia dos compressores e

o volume dos tanques de armazenagem foram estabelecidos de acordo com o fluxo

especificado no apéndice 2.

Tabela 3-38. Especificacdo dos compressores utilizados para armazenagem de metano.

Compressor Relacéo de pressdes Eficiéncia isentrépica Poténcia kW
CP-6 4 75 % 46,2
CP-7 4 75 % 45,7

O volume do tanque de armazenagem do metano antes de sua entrada na turbina é

mostrado na Tabela 3-39.

Tabela 3-39. Caracteristicas de armazenamento para 0 metano.

Substancia  Pressdo kPa Massa kg Volume m?
Metano 1620 3629 339
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3.3.5 Geracao de energia elétrica

Nesta parte foi avaliada a geracao de energia elétrica mediante a integracéo da turbina a
gas com o ciclo ORC, que aproveita o calor residual na exaustdo da turbina a gas e o calor
rejeitado nos reatores Sabatier. Como combustivel na turbina a gas foi utilizado uma mistura
de metano sintético com hidrogénio, com um teor maximo de 15% em volume. O esquema
geral do sistema proposto ¢é apresentado na Figura 3-65. As condi¢fes de exaustdo na turbina
a gas sdo apresentadas na Tabela 3-40, considerando a modelagem apresentada na Secéo
3.2.4, para diferentes fracGes de queima conjunta de hidrogénio e metano, variando desde 0%
até 15% de hidrogénio em base volumétrica, em correspondéncia com o esperado para
turbinas convencionais. Foi estabelecida uma temperatura de saida da caldeira de recuperagédo
de 90°C, para evitar condensacao e corrosdao no interior da caldeira. Nao foi considerada a
formacdo de 6xidos de enxofre por causa de que a turbina queimara exclusivamente

hidrogénio e metano sintético.

Tabela 3-40. Condi¢6es na saida da Turbina a gas.

Fra(}é.o Emissoes Texaustio GT  Tsaida Qturbina Pturbina
H2 N, 02 H:0 CO; Ar K Ko MW MW

0% H., 75,06% 14,35% 6,77% 2,94% 0,88% 813,2 363 3,936 1,919
5% H2, 7502% 1431% 6,87% 2,90% 0,90% 816 363 3,961 1,94
10% H2  74,99% 14,32% 6,94% 2,85% 0,90% 816,3 363 3,964 1,945
15% H2 74,94% 14,26% 7,01% 2,83% 0,90% 820,4 363 4,001 1,975

O calor é cedido para o ciclo ORC nos trocadores de calor TC-10 e TC-11, sendo o
calor rejeitado pelo trocador TC-10 proveniente dos reatores Sabatier, e o calor rejeitado por
TC-11 proveniente dos gases de exaustdo da turbina. O arranjo dos trocadores é em paralelo
para a facilitar o controle da temperatura e permitir operar o ciclo ORC em cargas parciais,
guando nao se tenha disponibilidade do calor proveniente da reacdo Sabatier. Na Tabela 3-41
sdo apresentados os fluxos de calor fornecidos ao ciclo ORC em funcdo da fracdo de

hidrogénio no combustivel.

O fornecimento de calor ao evaporador do fluido de trabalho do ORC foi dividido em
trés partes, sendo elas: economizador, evaporador e superaquecedor, correspondendo aos
trocadores TC-14, TC-13 e TC-12, respetivamente, como se apresenta na Figura 3-65. A
modelagem do ciclo combinado foi feita no Excel ®, utilizando o software CoolProp [150],
para o célculo das propriedades termodinamicas do fluido de trabalho.
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Tabela 3-41. Energia recuperada para diferentes fragdes de hidrogénio.

Fra(;éo H2 Qturbina Qsabatier QTotaI
kW kW kW

0% H» 3935,7 1409,1 5344.,8

5% Ha 3961,4 1387,2 5348,6

10% H» 3963,6 1363,7 5327,3

15% H> 4001,2 1338,4 5339,6

CH, H;

'
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Bomba

Figura 3-65. Esquema geral do sistema de geracdo de energia.

Foram analisados trés fluidos de trabalho para o sistema ORC: Ciclopentano, tolueno e
decano, de acordo com as eficiéncias encontradas em sistemas onde foram usadas como
fluido de trabalho, além de seu uso em fontes alternativas de energia tais como a solar e
biomassa [137]. Foi modelado o Ciclo ORC para cada fluido de trabalho de acordo com o
apresentado na Seccdo 3.2.5. Os seguintes criterios de selecdo foram utilizados para encontrar

os melhores pontos de operagéo do ciclo.

e Temperatura maxima do ciclo 300 °C, restringido pela temperatura maxima do 6leo
térmico (330 °C).
e Temperatura minima de saturacdo de 42 °C, permitindo usar correntes de

resfriamento de 32 °C.



144

e Pinch entre o 6leo térmico e o fluido de trabalho de 10 °C.

Na Figura 3-66 é apresentado o perfil de temperaturas no evaporador para o
Ciclopentano, apresentado o pinch de 10°C no inicio do processo do aquecimento. E possivel
observar no diagrama temperatura x entropia do Ciclopentano Figura 3-67, que a pressdo de
evaporagdo é proxima a do ponto critico, permitindo assim obter uma boa eficiéncia, devido
ao menor calor necessario para o processo de evaporacao e também devido ao elevado salto

de entalpia na turbina.
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Figura 3-66. Perfil de temperaturas no evaporador do Ciclopentano.
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Figura 3-67, Diagrama temperatura entropia para o Ciclopentano.
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Na Figura 3-68 e Figura 3-70 é apresentado o perfil de temperaturas no evaporador do
tolueno e decano, respetivamente sendo evidente para 0s dois casos, que 0 processo que mais

fluxo de calor necessita € o processo de evaporacao, devido a baixa pressdo de evaporacao.

Na Figura 3-69 e Figura 3-71 se apresenta o diagrama temperatura x entropia para o
tolueno e decano, mostrando os processos envolvidos no ciclo termodindmico, sendo evidente
a baixa pressao de evaporacdo, comparada com a pressao critica, devido a que temperatura na
entrada ao economizador (ponto 6), é restringida pelo perfil de temperatura do 6leo térmico,
por causa disso tiveram que ser usadas temperaturas baixas de evaporagdo que diminuem a
pressdo de evaporacdo e portanto, a eficiéncia do ciclo.
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Figura 3-68. Perfil de temperaturas no evaporador do Tolueno.
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Figura 3-71. Diagrama temperatura entropia para o Decano.

Na Tabela 3-42 sdo apresentados os resultados obtidos para cada um dos fluidos de

trabalho, os quais satisfazem as condigdes estabelecidas anteriormente.

Tabela 3-42. Propriedades para os fluidos de trabalho de ORC.

Ciclopentano  Tolueno Decano
Pmax, kPa 4000 680 50
Tmax, °C 232,1 195,5 158,7
P Saturacdo condensador, kPa 78,91 8,58 0,54
T Saturacdo Condensador, °C 42 42 42
Economizador 4145,5 24948 2063,8
Fluxos de calor kW Evaporador 1002,7 28329 3039,1
Superaquecedor 196,6 17,1 241,9
Regenerador 489,8 478,16 672,2
Fluxo Maéssico, kg/s 9,65 9,57 10,39
Potencia Turbina, KW 1313,7 1233,8 919,1
Potencia Bomba, kW 69,6 10,1 0,9
Potencia liquida, kWe 12441 12237 918,2
Eficiéncia, % 23,28% 22,89% 17,18%

Com base dos dados da Tabela 3-42, foi escolhido o Ciclopentano como fluido de

trabalho para o ciclo ORC, devido a sua boa eficiéncia em comparagdo aos outros fluidos

de trabalho. Logo foi estimada a eficiéncia do ciclo combinado para o Ciclopentano,

utilizando-se a equacdo (3.51).
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Wliquida (3 51)

Nee = = :
QComb + Qsabatier

Na Tabela 3-43 sdo apresentadas as eficiéncias obtidas para o ciclo combinado,
considerando o calor aproveitado dos reatores Sabatier e sua variagdo em funcéo da fracdo de
hidrogénio na mistura. Além do anterior, a Tabela 3-44 apresenta o consumo de poténcia
elétrica no interior da planta e a poténcia elétrica liquida na saida da planta. Na Tabela 3-45
encontra-se as caracteristicas dos trocadores de calor utilizados no ciclo combinado, sendo o
maior deles o trocador de calor de recuperacdo de calor dos gases de exaustdo da turbina,
calculados para a queima de metano sintético e utilizando Ciclopentano como fluido de
trabalho

Tabela 3-43. Variacdo da poténcia da saida do ciclo combinado e eficiéncias em funcéo da
fracdo volumeétrica de hidrogénio.

Fracdo H2 Pturbina Qcomb Qsabatier Porc PLiq Eficiéncia

ciclo
0% 1919 6450,6 1409,1 1244,3 3163,3 40,25%
5% 1940 6450,6 1387,2 1245,1 3185,1 40,64%
10% 1945 6450,6 1363,7 1240,2 3185,2 40,76%
15% 1975 6450,6 1338,4 1243,1 3218,1 41,32%

Tabela 3-44. Potencia liquida da planta.

Poténcia heliostatos P compressores  Piig Ciclo  Piiq planta
kw separacdo kW kW kw

47 866 3219 2306

A planta proposta permite a geracéo de energia elétrica em qualquer momento do dia,
pois ha armazenagem do hidrogénio produzido, e a posterior geragdo de metano sintético e

energia elétrica no ciclo combinado.



Tabela 3-45. Caracteristicas dos trocadores de calor utilizados no ciclo combinado.

Trocador
TC-10
TC-11
TC-12
TC-13
TC-14
TC-15
TC-16

U (W/m2°C) ATml (°C) Q (kW)

625
100
40
625
500
40
900

30,8
64,9
81,2
57,1
21,5
21,9
12,4

1409,1
3935,7
196,6
1002,7
4145,5
489,8
4074

A (m?)
73,12
606,6

60,5
28,1
385
560,4
364,3

Tipo

De casco e tubo
De casco e tubo
Superaquecedor
Evaporador
Preaquecedor
De casco e tubo
De casco e tubo
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A 4gua utilizada para o resfriamento dos condensadores e trocadores de calor segue

para uma torre de resfriamento, permitindo assim um menor consumo de agua. Todos 0s

fluxos utilizados neste trabalho sdo descritos no apéndice 2.

A planta proposta permite a geracdo de varios portadores de energia (hidrogénio,

metano sintético, energia elétrica), respondendo assim aos diferentes requerimentos de

energia pelo mercado, porém, o principal objetivo dessa planta € fornecer energia elétrica no

horario de maior demanda e assim ajudar ao diminuir a dependéncia das usinas termelétricas

convencionais.
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CAPITULO 4.

AVALIACAO ECONOMICA DO SISTEMA.

Apds a modelagem dos diferentes componentes da planta proposta inicia-se a
estimativa dos custos de investimento nas tecnologias selecionadas, utilizando equacdes
empiricas que fornecem um custo preliminar do sistema. Assim, é possivel estimar os custos
de producdo de hidrogénio, metano sintético e energia elétrica, partindo dos cenérios
estabelecidos para a producdo do hidrogénio. Os célculos serdo feitos em dolares para

comparar os valores obtidos com a literatura.

4.1 Estimativa dos custos dos equipamentos.

Nesta secdo serdo calculados os custos dos diferentes equipamentos. Basicamente, 0s
calculos serdo baseados na metodologia proposta por Turton [151], ajustada por lIzidoro [92],

aos maiores custos de importacdo existentes no Brasil, por médio das equacoes (4.1) e (4.2).

loglocz? = K1+K210g10(X) +K3[log10(X)]2, (4 1)

CuStoglobal = FBMCZS) + C}(O)FIMP (42)

Cp = Custo base de aquisigéo

K1, K2, K3 = Constantes de ajuste para cada equipamento.
Fem=Fator do Custo do modulo.

Five = Fator de importagdo.

X= Capacidade do equipamento.

Onde o fator do custo do modulo (Fewm) é o fator que considera 0s custos necessarios
para o funcionamento do equipamento, tais como custos de instalacdo, equipamentos
auxiliares, custos de engenheira. Também tem que ser considerados 0s custos de importagéo,
sendo isso efetuado através da varidvel Fimp, tomando um valor de 0,87, segundo lIzidoro [92].
Além do anterior o custo dos equipamentos tem que ser ajustado pela inflacdo, utilizando para
isto o indice de Marshall&Swift, o qual considera a evolugcdo do preco dos equipamentos no
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tempo. O ajuste da inflagdo é realizado mediante a equagdo (4.3). Sendo o valor para do
indice Marshall and Swift 2015 (M&S) igual a 1672 [152].

M&S3015

M&Sa > CuStoglobal

Custogiopai ajustado = ( (4.3)

Para equipamentos cujos custos ndo podem ser calculados com as equagdes propostas
por Turton, foi usada uma relacdo de capacidade para a caracteristica mais importante do

equipamento utilizando a equacéo (4.3) e (4.4) .

n

X
€O =0, <X—REF> (4.4)

Onde
Copret= Custo do equipamento usado como referéncia
Xref= Caracteristica do equipamento usado como referéncia.

n = Exponente de custo.

4.1.1 Custos do sistema de energia heliotérmica.

Para encontrar estes valores serdo utilizados, dados de Augsburger [153], devido a sua

abrangéncia em relacdo dos principais custos do sistema.

4.1.1.1 Custos da torre central.

Os custos da torre central podem ser calculados utilizando as equacdes (4.3) e (4.4),
considerando as informagdes estabelecidas na Tabela 4-1, com um indice Marshall and Swift
para 0 2011 de 1490 [151] data na qual foi feita a analise de Augsburger [153], obtendo um
custo de US$ 4.511.000.

Tabela 4-1. Constantes do custo para a torre central.

CoX10°USD$  Alturaer (m) Altura(m) n Fbm Fimp
1,6 [153] 75 [153] 125 1,797[153] - -
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4.1.1.2 Custos dos helidstatos.
Foi tomado um valor por heliostato de 100 US$/m? [154], considerando os custos
indiretos para o valor final do equipamento. Portanto com a equacdo (4.5), pode obter-se 0

valor final do equipamento.

Chetisstatos = lcuNuA (4-5)

Onde,

lcu = custo por cada m? de helidstato;
Nn = numero de heliostatos;

A= Area helidstatos m?.

4.1.1.3 Custos do campo
Os custos do campo podem-se dividir em dois, de acordo com Augsburger [153]. O
primeiro corresponde ao custo do terreno e 0 segundo ao custo das adequacdes que devem ser

feitas no terreno.

Iterreno = CterrenoAterreno, (46)

Onde,
Averreno = area de terreno necessaria para campo solar, km?;
Cterreno = CUSto por km? de terreno solar, US$ 500.000 por km? [153].

Com os dados estabelecidos na Tabela 4-2 e a equagéo (4.4), foi calculado o custo das
adequacoes.
Tabela 4-2. Constantes do custo para as adequag0es do terreno.

CoX10°USD$  Arederkm?) Area(km?) n Fbm Fimp
1,6 [153] 2,8 [153] 0,64 1,797[153] - -
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4.1.2 Custos dos reatores solares

O célculo dos custos dos reatores solares esta baseado no trabalho de Graf [155] . As
informacdes foram resumidas na Tabela 4-3, onde a estimativa do custo do reator foi feita
utilizando as equagdes (4.2), (4.3) e (4.4), considerando um indice Marshall and Swift para o
2008 de 1449 [132], data na qual foi feita a analise econdmica, sendo esse o0 ano base da

analise.

Tabela 4-3. Constantes do custo para os reatores solares.

CoX10°USD$  Areder (M?) Area(m?) n Fbm Fimp
4,941 [155] 384 [155] 226,5 053[151] 4[151] 0,87

4.2 Calculo do custo dos equipamentos auxiliares.

4.2.1 Calculo de custo dos trocadores de calor.

O preco dos trocadores de calor foi definido em funcéo das suas areas de transferéncia
de calor. Para calcular o custo dos equipamentos foi utilizada a equacédo (4.1), e para o custo
global a equacéo (4.2), tendo que considerar a inflacdo, pois 0s custos sdo obtidos para o ano
do 2011 correspondendo um Marshall and Swift de 1490 [151], utilizando a equacao (4.3).

Onde as constantes K1, K2 e K3 para cada trocador encontram-se na Tabela 4-4:

Tabela 4-4. Valores para o célculo do custo dos trocadores de calor, adaptada de [151].

Trocador de calor K1 K2 Ks Fewm
Passo duplo 3,3444 0,2745 -0,0472 3,29
Casco e tubo 48306 -0,8509 10,3187 3,29

Na Tabela 4-5 sdo apresentados os trocadores de calor utilizados na planta, com seus

respetivos custos calculados com a equacéo (4.1) e (4.2).



Trocador

TC-1
TC-2

TC-3

TC-4

TC-5
TC-6
TC-7
TC-8
TC-9
TC-10
TC-11
TC-12
TC-13
TC-14
TC-15
TC-16

4.2.2 Calculo do custo dos receptores volumeétricos abertos.

Tabela 4-5. Custos dos trocadores de calor em USD.

Q(kw) A (m?)
2115,3 a477,7
9729,1 905,9
89,9 29,9
199,2 61,5
40,84 11,12
37,16 10,19
115,67 39,74
35,6 23,91
32,6 21,91
1409,1 73,12
3935,7 606,6
196,6 60,5
1002,7 28,1
4145,5 385
489,8 560,4
4074 364,3
Total

Tipo

Casco e tubo

Casco e tubo

De casco e
tubo.
De casco e
tubo.

Condensador.
Condensador.
Condensador.
Placas
Placas
De casco e tubo
De casco e tubo
Superaquecedor
Evaporador
Economizador
De casco e tubo
De casco e tubo

equipamento

@ H

&

L= - A c o i R R - 2 - - T R

Custo

(US$)
77.365
141.673

20.845

23.898

21.842
22.219
21.625
4.821
4.760
25.229
95.690
23.786
20.740
64.724
89.020
61.961
720.198

Custo Global

@ H

&

(US$)
320.291
586.525

86.299

98.937

90.424
91.987
89.527
19.960
19.707
104.450
396.155
98.473
85.865
267.958
368.545
256.519
2.981.622
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De forma analoga como o que foi feito para os reatores solares, foram calculados os

custos dos receptores volumétricos, jA que o principio de funcionamento € similar. A

diferenca se encontra em que a matriz se encarrega de aquecer o fluido, mas néo reage com os

compostos que entram nela. As informacdes utilizadas para encontrar o custo se apresentam
na Tabela 4-6.

Tabela 4-6. Constantes do custo para os receptores volumétricas abertos.

CoX10°USD$  Areder (Mm?)  Area (m?

Foi obtido um custo de US$ 2.216.125 para os dois receptores.

4,941 [155]

384 [155]

n

Fbm
4,35 0,53[151] 3,29[151] 0,87

Fimp
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4.2.3 Calculo do custo dos compressores.

Foi calculado o custo dos compressores usando as equacbes (4.1) e (4.2) com 0s

valores estabelecidos na Tabela 4-7.Tendo que considerar a inflacdo, pois 0s custos séo

obtidos para o0 ano do 2011 correspondendo um Marshall and Swift de 1490 [151], utilizando

a equacéo (4.3).

Tabela 4-7. Valores para o célculo do custo dos compressores, adaptado de Turton [151].

Compressor
Rotativo

K1

5,0355

Kz K3 Fbm

-1,8002 0,8253 2,5

Na Tabela 4-8 sdo apresentados os custos dos compressores utilizados na planta.

Tabela 4-8. Custos dos compressores em USS$.

Compressor

CP-1
CP-2
CP-3
CP-4
CP-5
CP-6
CP-7

Total

Poténcia

(kw)

131,6
171,9
29,4
152,3
288,7
46,2
45,7

4.2.4 Calculo do custo das turbinas.

4.2.4.1 Custo da turbina a gés.

Custo Custo
equipamento Global

(US$)  (US$)
$237.154 $317.786
$382.934 $513.131

$41.644 $55.803
$306.246 = $410.370
$1.123.036 $1.504.868
$59.393 $79.587
$58.786 $78.774
$2.209.193  $2.960.318

Para calcular o custo da turbina a gas, foi usado como referéncia o preco de lista da
revista Gas Turbine World 2010 [135]., onde a turbina tem um preco de $ USD 1.318.000
para 0 ano 2010. Considerando um indice de Marshal and Swift de 1457 [151], o custo da

turbina pode ser calculado usando a equacdo (4.3). Apos calcular o preco atualizado da

turbina, tem que se calcular o preco global do equipamento, de acordo com equacéo (4.2),
usando um Fpm de 3,5 [151]. Assim o custo global da turbina a gas é de US $ 5.293.720.
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4.2.4.2 Custo da turbina ORC.
Foi calculado o custo da turbina do ciclo ORC usando as equacdes (4.1) e (4.2) com 0s

valores estabelecidos na Tabela 4-9.

Tabela 4-9. Valores para o célculo do custo da turbina de ORC, adaptado de Turton [151].

Turbina K1 K, Ks Fom
Axial 2,7051 1,4389 -0,1776 3,5

Obtendo-se um valor de $ USD 1.398,794.

4.2.5 Calculo custo dos tanques de armazenagem.
Foi calculado o custo dos tanques de armazenagem, usando as equacdes (4.1) e (4.2)

com os valores estabelecidos na Tabela 4-10.

Tabela 4-10. Valores para o calculo dos tanques de armazenagem, adaptado de Turton [151]

Ky K2 K3

Tanque
4,8509 -0,3973 0,1445

Na Tabela 4-11, sdo apresentados os diferentes custos para cada um dos tanques

utilizados no sistema.

Tabela 4-11. Custos tanques do sistema

Custo

Substancia Volume (m?3) equipamento Custo global
Nitrogénio 2228  $155.045 $170.550
Agua 48 | $43.796 $48.175
Hidrogénio 9421 $401.970 $442.168
Oxigénio 2532 | $166.948 $183.642
Metano 339 | $66.188 $72.806
Total $917.340

4.2.6 Custo do sistema de membranas.
Como foi explicado anteriormente, devido a dificuldade de projetar um sistema de
membranas, foi solicitado um orcamento para a companhia Flowserve SIHI, cuja

especificacdo é apresentada na Tabela 4-12.
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Tabela 4-12. Especificagdo do sistema de membranas de separacao do hidrogénio.

Dimensdes (LxAx C) 2,3X2x%x25
Peso Toneladas aprox. 0,8
Materiais Fluxo massico 1520 kg/h
Composicao base massa
Agua -
CO -
Nitrogénio 95,11%
02 -
Hidrogénio 4,89%
Recuperacdo do Hidrogénio 94%
Modulo de membrana Aco inoxidavel
Recipientes a pressédo Aco inoxidavel
Tubulacédo Aco inoxidavel
Pressdo de projeto 5 bares / ~ 75 psig
Temperatura de projeto 50°C [/ 212°F
Norma técnica ASME
Protecdo Ex Ex ia

O custo das membranas de separacdo de hidrogénio € US$ 1.101.500. Na Tabela 4-13

apresenta-se a oferta para a separacdo de oxigénio, sendo seu valor de US$1.425.000.

Tabela 4-13. Especificacdo do sistema de membranas de separacdo do oxigénio.

Dimensbes (LxAXC) 3,7x2x%x25
Peso Toneladas aprox. 1,1
Materiais Fluxo massico 1520 kg/h
Composic¢ao base massa
Agua -
CO -
Nitrogénio 88%
02 12%
Hidrogénio -
Recuperacdo do Oxigénio 92%
Modulo de membrana Aco inoxidavel
Recipientes a pressdo Aco inoxidavel
Tubulacdo Aco inoxidavel
Pressdo de projeto 5 bares / ~75 psig
Temperatura de Projeto 50°C / 212°F
Norma técnica ASME
Protecdo Ex Exia

4.2.7 Custo dos reatores Sabatier.

O custo do reator Sabatier foi calculado baseado no trabalho de Agerborg [75], onde
este foi integrado com a geracdo de biogés para assim aprimorar a producdo de metano. O
custo de um arranjo de reatores para uma capacidade de 235 Nm?h de metano foi de US$
154133 [75]. Portanto de acordo as informagdes presentes na Tabela 4-14, foi calculado o

custo do arranjo de reatores, utilizando as equacodes (4.2), (4.3) e (4.4).
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Tabela 4-14. Constantes do custo para os reatores Sabatier.

CoX10°USD$ VazdoRef  Vazdo n Fbm Fimp
Nm3/h Nm3/h
0151  235[155] 636 0,53[151] 4[151] 0,87

Tomando como valor de Fpm igual a 4,0 baseado em [151], e encontrando assim o

valor do arranjo de reatores sendo este de USD $ 1.419.605

4.2.8 Custo da torre de resfriamento
Para o célculo do custo da torre de resfriamento foi tomada a equacdo desenvolvida

por Perry [156], para um indice Marshall e Swift de 1000.

Crr = 100q%%" M&S;015(1 + Fiyp) (4.7)

Ctr = Custo global da torre de resfriamento
g = Vazéao em US gal/min.
Obtendo um custo de US$ 414.883.

Na Tabela 4-15 sdo resumidos os diferentes custos dos equipamentos selecionados,
para diferentes capacidades de carga de oxigénio. As principais mudancas dos custos se
apresentam para 0s componentes relacionados com o reator, pois a variagao das propriedades
do material da matriz influencia no seu rendimento e, portanto, no numero de reatores
necessarios para obter a mesma quantidade de hidrogénio, e ao mudar o nimero de reatores

altera-se o numero de heliostatos e o tamanho do campo.
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Tabela 4-15. Custos dos equipamentos da planta em US$.

Capacidade de carga de oxigénio Wmax
Solar Custo Campo

Custo Helidstatos

Custo Reator solar

Custo torre

Custo Trocadores de calor

Receptores Volumétricos

Compressores

Membranas: Oxigénio

Membranas: Hidrogénio

Custo Reator Sabatier

Turbinas

Torre resfriamento

Tanques

Custo equipamentos

Processamento

Ciclo de
Poténcia

<)

1,7
$1.170.875
$8.962.542
$3.680.400

1,9
$1.095.262
$8.026.416
$3.471.386
$4.514.884
$2.981.622
$2.216.215
$2.960.318
$1.425.000
$1.101.500
$1.419.605
$6.692.495

$414.883
$817.487

2,1
$1.031.312
$7.254.979
$3.290.361

$38.357.826 $37.137.073 $36.120.660

b)

1% 2%

= Heliostatos

Trocadores de calor

= Membranas Oxigénio

= Turbinas

= Reactor

= Torresolar

= Receptores Volumetricos » Compressores

= Membranas Hidrogénio

= Torreresfriamento

= Reactor Sabatier

» Tanques

Figura 4-1. Distribuicdo dos custos dos equipamentos a) Para um Ymsx 1,7, b) Para um Ymax
1,9. c) a) Para um Ymsx 2,1.
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Ap0s determinar os custos dos diferentes equipamentos que compdem o sistema foram
calculados os custos de geracdo de energia elétrica e os custos de producdo de hidrogénio e

metano sintético.

4.3 Calculo dos custos de geracdo de energia elétrica e de
fabricacao de hidrogénio.
Turton [151] estabelece uma metodologia para estimar os custos aproximados de uma
planta quimica. Sendo que esta metodologia foi utilizada nesta dissertacdo para estimar os
custos de geracdo de energia elétrica, e os custos de fabricacdo de hidrogénio e metano

sintético, o qual foi o combustivel principal do ciclo combinado. Para o calculo do custo é

necessario conhecer os seguintes custos:

e Custo dos equipamentos Ceg.
e Custos dos funcionarios, Csn.
e Custos dos Insumos, Cin.

e Custo da matéria-prima, Cmp.

Para assim encontrar os custos diretos de fabricacdo (Cpr), custos fixos de fabricacéo
(Crr) € custo de producdo (Crr), calculadas com as equagdes (4.8), (4.9) e (4.10), utilizando

os coeficientes descritos na Tabela 4-16.

Cpr = 0,039 Ceq + 1,18Cfn + Cin + Cmp

(4.8)
Crr = 0,129 Ceq + 1,888Cfn (4.9)
0,168 Ceq + 1,888Cfn + Cin + Cmp (4.10)

PR Produgao

Logo serdo calculados os custos associados a matéria prima e 0S Insumos para a

geracgdo de energia elétrica e producéo de hidrogénio e metano sintético.
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Tabela 4-16. Coeficientes custos de fabricacéo, segundo Turton [151].

Custos Matéria Prima Crp
diretos de c
fabricacéo Insumos in

Funcionarios Ctn
Supervisdo 0,18Cs,
Mantimento 0,03Ckq
Insumos Operativos 0,009Ckgq
Custos fixos  Depreciacdo 0,1C¢gq
gle 3 Impostos e seguros 0,014Ckq
fabricacdo

4.3.1 Custos dos funcionarios.
Para os célculos dos funcionarios necessarios por turno foi utilizada a equacéo (4.11),

estabelecida por Turton [151].

Ngr = (6,29 + 31,7P2 + 0,23N)%> (4.11)

Onde:
P = NUmero de processos com manuseio de solidos.
N= Numero de processos sem manuseio de sélidos.

Neste trabalho serdo utilizados dois turnos, pois a planta no maximo operara 16 horas ,
portanto, o nimero de operarios serd o dobro dos estabelecidos na equacéo (4.11), o valor do
salario anual de US$ 52732 [157] por funcionario, formado em engenharia, considerando o
custo das obrigacgdes sociais [158]. Os valores dos funcionarios necessarios e o valor anual de

seu salério sdo apresentados na Tabela 4-17.

Tabela 4-17. Funcionarios e seus salarios.

Producéo Producdo  Geragdo de

Hidrogénio Metano energia.
Processos 12 17 23
Funcionarios 6 7 7

Valor Anual  $316.397 $369.130 $369.130
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4.3.2 Custos dos Insumos.

Os custos dos insumos utilizados na planta sdo estabelecidos na Tabela 4-18, onde os
valores negativos representam as receitas que serdo recebidas ao vender o oxigénio produzido

e ao reciclar o dioxido de carbono proveniente da refinaria proxima.

Tabela 4-18. Custos unitarios em USD dos insumos da planta, tomado de [108,146,151]

Agua de processo Tonelada $1
Nitrogénio Nm?3 $0,08
Eletricidade kWh $ 0,06
Oxigénio Nm? $0,18
Didxido de Carbono kg $0,1

Os custos dos insumos para cada area sdo apresentados na Tabela 4-19, sendo
considerado o custo de cada insumo para os diferentes produtos da planta. Onde além dos
insumos utilizados também se apresentam as receitas obtidas pela venta de oxigénio e a
utilizacdo de didxido de carbono, como foi apresentado na seccao 2.9.3. Ap6s serem somadas
foi encontrado que as receitas superam as despesas, portanto serdo tomadas como um valor

negativo que permita diminuir os custos de producdo na planta, na equacdo jError! No se
encuentra el origen de la referencia..

Tabela 4-19. Custos dos insumos para cada processo de producao em USS$.

Producdo Hidrogénio Producéo Geracéo de
Metano energia.

Agua de processo $173.973 $173.973 $ 345.823
Nitrogénio $ 135.899 $135.899 $ 135.899
Eletricidade $ 143.839 $ 159.957 $ 159.957
Oxigénio -$ 638.349 -$ 638.349 -$ 638.349
Didxido de Carbono -$319.880 -$319.880
Total Insumos -$309.975 -$613.736 -$613.736

4.3.3 Custos da Matéria-prima.

A principal matéria-prima do ciclo sdo os Oxidos metalicos, os quais permitem a
ocorréncia da reacdo. Contudo devido a degradacdo que ocorre na matriz, os oxidos tem de
ser trocados apds Vvarios ciclos para garantir uma produgdo continua de hidrogénio, estes
sendo 500 ciclos 0 maximo valor obtido experimentalmente [159]. Portanto, considerando 8

ciclos por dia e um custo do 6xido de 18 $US/kg [155], foram estimados os custos da matéria-
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prima para varios capacidades de carga de oxigénio por ano, como se apresenta na Tabela
4-20.

Tabela 4-20. Custos matéria prima.

Capacidade de carga de oxigénio ymax 1,7 1,9 2,1
Oxido por ano kg 137197 122867 111058
Custo Matéria Prima USD $2.469.554 $2.211.606 @ $1.999.044

Ap0s conhecer os custos envolvidos no processo, calcula-se 0s custos de producéo de
acordo com a equacdo (4.10).

4.3.4 Custos de geracado de energia elétrica e producéo de hidrogénio.

Ap0s a determinacdo dos diferentes custos envolvidos no processo, e com a equacao
(4.10), serdo estimados os custos de geracdo de energia elétrica e os custos de producdo de
hidrogénio e metano sintético, como se apresenta na Tabela 4-21.

Tabela 4-21. Custos de producéo.

Higrrgggr?{aookg Producdo Metano kg Geragai)(\(/j\;)henergla
Ceq $26.103.242 $28.412.064 $37.137.073
Ctm $316.397 $369.130 $369.130
Cin -$184.638 -$424.424 -$252.574
Cmp $2.211.612 $2.211.612 $2.211.612
Custo total $7.009.677 $7.257.333 $8.894.984
Producéo por ano 638290 1099345 7801568
Custo US $10,98 $6,60 $1,14

Na Figura 4-2 se apresentam os diferentes custos de producdo de hidrogénio em
funcdo das propriedades da matriz, sendo evidente que ao aumentar a capacidade de carga do
oxigénio e a carga do oxido na matriz se reduzem os custos, devido principalmente ao
aumento da eficiéncia do reator com o aumento destes parametros ( vide Figura 3-27). E,

portanto, assim diminuia-se 0 numero de reatores e os helidstatos, sendo esses 0s principais
componentes da planta.
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Figura 4-2. Variagao dos custos do hidrogénio em funcdo das propriedades da matriz.

Os custos de producdo de hidrogénio sdo superiores aos custos tipicos para o
hidrogénio produzido por energias renovaveis, ver Tabela 4-22, o que encarece a producéo de
metano sintético e, por conseguinte a geracdo de energia elétrica. Portanto foi feito uma
andlise de sensibilidade para o hidrogénio, metano sintético e energia elétrica, procurando
encontrar as variaveis que permitam obter um menor custo de producdo, considerando as
varidveis que serdo consideradas na analise de sensibilidade com seus valores extremos e

médios apresentados na Tabela 4-23.

Tabela 4-22. Custos producao hidrogénio a partir de fontes renovaveis, adaptado de [160].

Custo US$
Reforma de gas natural e CCS 2,3-2,9
Reforma de carvédo e CCS 2,5-2,9
Gasificagdo Biomassa 2,7-4,8
Energia edlica onshore 4,2-5,7
Energia eolica offshore 51-7,1
Solar FV 9,9-15,6

Nuclear 3,8-5,13
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Tabela 4-23. Parametros considerados na andalise de sensibilidade.

Minimo Medio Maximo

n Térmica Reator [161] 57% 70% 84%
Custo Helidstatos [154] 80 100 120
r Matriz [125] 1,7 1,9 2,1
% De carga Matriz [125] 80% 90% 100%
Ciclos de Oxido [159] 500 750 1000
Captura de Carbono USD/Ton [108] 0 80 120

Para realizar a analise de sensibilidade foi utilizado o complemento do Excel Crystal
Ball ®, o qual permitiu avaliar a custo de producdo do hidrogénio com a mudanga das
varaveis da Tabela 4-23. Na Figura 4-3 é apresentada a analise de sensibilidade para a
producdo de hidrogénio, sendo a varidvel mais importante a considerar o nimero de ciclos
possiveis para o0 material da matriz, por causa do alto custo do material e pela grande
quantidade de O0xido necessaria para a decomposicao da agua, sendo 24,7 toneladas de oxido.
A segunda variavel é a capacidade de carga de oxigénio na matriz (), a qual aumenta a
eficiéncia do reator e, portanto, diminui o nimero de reatores necessarios. A terceira variavel
é a eficiéncia térmica do reator, principalmente relacionada com as perdas de calor, sendo a
perda por radiacdo a mais importante. E possivel concluir que as principais oportunidades de
melhora do custo de producdo de hidrogénio estdo relacionadas com o projeto do reator e o
comportamento do oxido selecionado, porém ainda se tem que pesquisar melhores materiais
que permitam operar uma maior quantidade de ciclos sem se degradar, e que permitam

absorver mais oxigénio por quilograma de oxido.

Na Figura 4-4 é apresentado os resultados da analise de sensibilidade para o custo de
producdo de metano sintético e a geracdo de energia elétrica, onde sdo observadas as mesmas
varidveis analisadas para a produgdo de hidrogénio com adi¢do da receita obtida pela
utilizacdo do dioxido de carbono proveniente da refinaria, coincidindo com a analise feita
para a producdo de hidrogénio, sendo as seguintes as variaveis mais importantes, os ciclos de

duracdo do 6xido na matriz e a capacidade de carga de oxigénio na matriz.

Para conseguir comparar o custo de geracdo de energia elétrica obtida neste trabalho com
0s custos de geracdo de energia com outras fontes de energia renovaveis, foi utilizado o custo

nivelado de energia ou LCOE, por suas siglas em inglés. Este parametro considera 0s custos



de investimento, operacdo e manuten¢do ao longo da vida Util da planta, sendo definidas pelas

equacOes (4.12), (4.13) e (4.14).
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Figura 4-3. Analise de sensibilidade para a producéo de hidrogénio.
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o (08M),
TP — “Eq + (1 + i)t (412)
. 4.13)
FA=(1 T —t (
A+ Ty =1
Lcop = VP2 FA (4.14)
E4

Onde:

Crp: Custo total da planta

O&M: Custos de operacdo e manutencéo.
FA: Fator de Anuidade.

Ea: Energia Elétrica gerada no ano.

i: Taxa de Juros.

t: Vida util da planta, 30 anos.

Na Figura 4-5 sdo apresentados o LCOE para varios cendrios de geracdo de energia
elétrica, baseados nos cendrios estabelecidos na Tabela 4-23, onde é possivel observar a
elevada reducdo de custo entre o cenario minimo e méaximo estabelecido na Tabela 4-23,
chegando até valores de 80%, sendo 0 cenario maximo o mais exigente para a pesquisa de

novos materiais.

Ao comparar o LCOE obtido com as tecnologias solar térmica de torre solar e cilindro
parabdlico cujos valores de LCOE sdo 0,23 USD/kWh [162] e 0,31 USD/kWh [162],
respetivamente para uma taxa de juros de 10% anual, é evidente a grande diferenca de custos
entre as tecnologias atuais e a nova proposta dessa dissertacdo, sendo o reator solar a principal
fonte do acréscimo dos custos, devido as baixas eficiéncias em comparacdo com o seu limite

teorico.



LCOE US $/kWh

168

$1,00
$0,90
$0,80
< 50,70
Z $0,60
S
R
v $0,50
o $0,40
<
$0,30
$0,20
$0,10

$0,00
0% 1% 2% 3% 4% 5% 6% 7% 8% 9% 10% 11% 12% 13% 14% 15%
Taxa de Juros

—e—Cenario Maximo Cénario Meio Cénario Minimo

Figura 4-5. LCOE para varios cendrios de geracdo de energia elétrica.

Para avaliar se a planta proposta tem potencial de aperfeicoamento, se calculou o
LCOE para valores de capacidade de carga de oxigénio (), entre 2,5 e 5,0, valores maiores
que a capacidade estequiométrica do NiFe204, 0s quais podem ser atingidos por novos
materiais, sendo as Perovskitas as mais promissorias. Estas em condicdes de laboratdrio estdo
atingindo taxas de producdo de hidrogénio melhores que as obtidas com as ferritas [65]. Na
Figura 4-6 se apresenta a variacao do custo de producéo de hidrogénio e a eficiéncia do reator
ao mudar a capacidade de carga de oxigénio e seu correspondente LCOE, conseguindo

valores mais parecidos com os obtidos por plantas héliotérmicas convencionais.
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Figura 4-6. Variagdo do LCOE para melhores eficiéncias no reator solar.
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CAPITULO 5.

CONCLUSOES E SUGESTOES.

5.1 Conclusoes.

O ciclo de 6xido de ferrite, ainda precisa de maior pesquisa e desenvolvimento para
atingir valores de producdo de energia elétrica competitivos no mercado, sendo a principal a
restricdo a capacidade de carga de oxigénio na matriz, considerado um componente chave no

processo de oxidacdo e geracao de hidrogénio.

E viavel a utilizacdo de queima conjunta para teores de 15% de hidrogénio, pois melhora

o desempenho da turbina e, portanto, da producéo de energia elétrica.

Os reatores Sabatier permitem flexibilizar a operacéo de usinas termelétricas, ao permitir
gueimar o hidrogénio em plantas convencionais, sendo um processo eficiente e simples, além

de que permite a geracao de energia por meio da recuperacao do calor por um ciclo ORC.

A melhor faixa de temperatura de operacdo do reator Sabatier se encontra desde 0s
300°C até 425 °C. Se foram necessarias maiores temperaturas de operacgdo, o reator terd que
operar a maiores pressdes para ainda atingir boas eficiéncias de conversdao de dioxido de

carbono, incrementando assim dramaticamente o consumo de energia elétrica.

A metodologia proposta de arranjos dos reatores permite um melhor aproveitamento

do recurso solar, pois consegue a geracao quase continua de hidrogénio durante o dia.

Guamaré é uma localizacdo apropriada para a instalacdo usinas helidtermicas pelo
bom fator de capacidade obtido (83%) e tem uma localizacdo estratégica perto da refinaria
Potiguar Clara Camarao, que além de capturar e separar o dioxido de carbono permite ter a

disposicao servicos industriais para a instalacdo e operagdo da planta.

Existe uma forte relagcdo entre as propriedades da matriz do reator e o custo de
producéo de hidrogénio, mas a medida que a capacidade de carga de oxigénio se aproxima do
limite estequiométrico menor é a diferenca do custo de producdo de hidrogénio para
diferentes valores de carga de Oxido na matriz, mostrando que o custo de producdo se

encontra estreitamente relacionado com a capacidade de carga de oxigénio.

Na analise de sensibilidade é possivel concluir que as variaveis de maior impacto nos

custos de producgdo de hidrogénio séo as relacionadas com o projeto do reator e 0 desempenho
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dos oxidos usados no ciclo termoquimico, sendo a variavel mais importante 0 nimero de
ciclos possiveis para o material da matriz, devido ao alto custo do material e pela grande
quantidade de 6xido necessaria para a decomposicdo da dgua. O LCOE obtido para a planta
proposta ndo consegue competir com outras tecnologias de usinas héliotérmicas como a torre
solar e coletores cilindro parabdlicos. Para atingir custos competitivos é necessario ampliar a

pesquisa para encontrar novos materiais que permitam um melhor rendimento.

5.2 Sugestoes.

Projetar reatores que limitem o uso de nitrogénio, devido ao seu alto preco e
complexidade, ja& que sdo necessarios equipamentos adicionais para separar 0 0Xigénio e 0
hidrogénio do nitrogénio. A principal possibilidade de melhora € utilizar o vacuo para
remover 0 oxigénio da matriz. Além disso, avaliar a possibilidade de um reator no qual a
geracdo de oxigénio e hidrogénio sejam em duas partes diferentes, permitindo isolar a etapa
de oxidacdo devido ao comportamento exotérmico da reacdo ndo precisar de radiacdo solar,

aumentando a eficiéncia do ciclo.

Na busca de melhores 6xidos metélicos para a producdo de hidrogénio é necessario
procurar 0 uso de materiais que nao necessitem de material de suporte, ja que limita a
quantidade de O6xido metélico no reator. Portanto, deve-se pesquisar materiais com
estabilidade estrutural adequada a elevadas temperaturas, a fim de suportar as condi¢des no

interior do reator.

O comportamento térmico do reator solar ndo é completamente satisfatério devido as
perdas por radiacdo, sendo este o principal responsavel por sua ineficiéncia. Portanto, é
necessario encontrar outras configuracdes internas que limitem a re-radiacdo para as
vizinhangas, sendo a primeira alternativa o uso de coletores secundarios na entrada do reator e

diminuir assim a area exposta a re-radiacao.

Avaliar a possibilidade de geracdo de energia elétrica com motores de combustdo
interna em ciclo combinado com ORC, ja que no motor de combustdo interna € mais facil
queimar hidrogénio em comparacdo com as turbinas a gés. E analisar a possibilidade de
geracgdo de hidrogénio em zonas off-grid e usar motores de combustdo interna para a geracao

de energia elétrica.

Desenvolver um melhor modelo para o processo de geragdo de hidrogénio e oxigénio,

gue estude em profundidade a transferéncia de calor e de massa no interior de reator para
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estabelecer melhores materiais na matriz que permitam uma maior eficiéncia e durabilidade.

Avaliar a injecdo do oxigénio gerado no ciclo termoquimico na camara de combustéo da
turbina a gas para obter menores emissdes de 6xidos de nitrogénio e maiores temperaturas de

chama.
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Apéndice 1. Informacdes reator Solar.

Neste apéndice sdo apresentadas as informagdes mais importantes do reator solar,
como séo as principais dimensdes e componentes do reator solar analisado, como se apresenta

na Figura A-1- 1
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Figura A-1- 1. Principais dimensdes e componentes do reator solar.
E as propriedades termodinamicas da matriz do NiFe.Os4, tomadas com base nas
informacBes publicadas por Nelson [163], sendo tomados os valores de calor especifico e
difusividade térmica, nas Figura A-1- 2 e Figura A-1- 3, também foi utilizada a equacdo (1)

para calcular os calores especifico dos 0xidos para temperaturas maiores a 873 K.

Cp = —6,567 + (3,254 x1072)T — (5,058 x1075)T2 + (3,330 x1078)T3

— (7,914 x1072)T* (1)
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Apéndice 2. Propriedades termodinamicas dos fluxos.
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Tabela A-2- 1. Propriedades termodinamicas dos fluxos no sistema de recuperacgéo de calor e

Ponto

© 00 N O O B W DN

NN NN NNRNRNNDNDNDNDRRRPERRRER R PR P R R
© 0 N0 O bh WNREPRO O w~NOO O wiNBEFL O

P (kpa)

101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
73,5
183,6
27,8
139,2
101,3
101,3
101,3
101,3
116,5
110,7
332,2
22,8
113,8
101,3
101,3
101,3

T (°C)

30,0
969,9
30,0
819,7
819,7
937,9
1073,0
1073,0
1084,8
11355
40,0
40,0
40,0
40,0
133,7
40,0
222,8
42,0
32,0
37,0
40,0
52,8
52,8
172,9
52,8
243,0
42,0
32,0
37,0

H>

0,072

0,072

0,072
0,072

0,072
0,072
0,072

(07

0,53

0,53
0,53

0,53
0,53
0,53

Vazao massica kg/s

N2

2,430
2,430
1,215
1,215
1,215
1,215
1,215
1,215
1,215
1,215
1,215
1,215
1,215

1,215
1,215
1,215
1,215

separacéo.

H20
2,19
2,19

2,19
2,19

1,53

1,53

4,30
4,30

10,07
10,07

Energia

fluxo
KW

2756
10004,7
764,2
2879,5
1439,8
11444,4
12378,2
1811,1
10680,1
4156,3
951,0
2040,9
2040,9
394,8
513,4
1646,3
1737,1
1647,2
577,2
667,1
694,6
724,0
4109
563,2
3131
512,3
301,9
1350,9
1561,3

Fluxo de
calor
kw

97291

21153

933,8

371,3

-9729,1
-2115,3

-89,9
89,9

-210,4
210,4

Poténcia

kWe

-171,8

-131,5

-29,3

-152,3

-288,7

Etiqueta

TC-1

TC-2

RV-1

RV-2

TC-1

TC-2

CP-2

CP-1

TC-3

CP-3

CP-4

CP-5

TC-4



Ponto

33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57

P (kpa)

101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
405,2
405,2
1620,8
1620,8
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3

Tabela A-2- 2. Propriedades termodinamicas dos fluxos no reator Sabatier e ciclo combinado.

T(°C)

30
300
350
300
350
300
350

30

143,1

30

1431

42
150
150
300
150
300
150
300

20

108,2

32

50

32

H>

0,068
0,068
0,145
0,145

0,068
0,068

Exaustao
TG

Vazdo massica kg/s

Ciclopentano

CO;

0,374
0,374
0,017
0,017
0,001
0,001

0,374
0,374

CHy

0,000
0,000
0,130
0,130
0,130
0,130
0,130
0,130
0,130
0,130
0,130
0,130

0,000
0,000

H-0

0,000
0,000
0,268
0,000
0,001

0,000
0,000
0,473
0,473
0,433

DownQ

4,117
3,890
3,890
0,118
0,118
0,108
0,108

Energia
fluxo

KW

463,08
826,62
222941
1252,26
120,81
97,28
117,02
1,35
36,57
0,95
35,74
3,10
960,05
907,17
2238,69
27,58
68,07
25,30
62,43
450,170
565,841
63,491
99,091
58,141

Fluxo de
calor

kw

-363,5

-40,4

-37,1

-115,6

-35,6

-32,6

1331,5

40,4

37,1

115,6

35,6

32,6
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Poténcia

kWe

-46,9

-46,3

Etiqueta

TC-5

TC-6

TC-7

CP-6
TC-8
CP-7

TC-9

Reator
Sabatier 1

TC-5

TC-6

TC-7

TC-8

TC-9



58
59
60
61
62
63
64
65
66
67
TG1
TG2
ORC1
ORC2
ORC3
ORC3
ORC4
ORC5
ORC6
ORC7
ORC7
ORCS8
Cond1
Cond2

101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
101
101,3
101,3
101,3
101,3
101,3
4000
78,9
78,9
78,9
78,9
4000
4000
4000
4000
4000
101,3
101,3

50
300
80
290
80
326,3
3155
308,0
268,6
80
533
90
2321
96,4
61,9
41,9
419
44,2
70
228,9
228,9
228,9
28
32

7,976
7,976

9,660
9,660
9,660
9,660
9,660
9,660
9,660
9,660
9,660
9,660

0,433

243,668
243,668

4,117
3,104
3,104
7,213
7,213
10,317
10,317
10,317
10,317

90,741
2369,189
300,112
1709,247
697,254
4632,951
6342,198
6145,586
5142,892
997,365
7699,549
3771,846
5766,945
4426,427
3936,602
3936,602
-137,374
-67,707
422,118
4567,639
5570,332
5570,332
28621,821
32695,798

-1409,1

3935,6

-196,6

-1002,6
-4145,5

-3935,6
196,2

-489,8

4073,9
489,8

41455

1002,6

4073,9
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TC-10

TC-11

TC-12

TC-13
TC-14

TC-11

TC-12

TC-15

TC-16

TC-14

TC-13

TC-16
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