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Resumo

SORDI, Alexandre, Células a Combustivel a Gads de Biomassa: Modelagem de Sistemas e
Comparacdo com Turbinas a Gds, Campinas, Faculdade de Engenharia Mecanica,

Universidade Estadual de Campinas, 2007. 162 p. Tese (Doutorado).

O objetivo desse trabalho foi a modelagem de sistemas de células a combustivel (CaCs)
operando com o gis de gaseificacdo de biomassa. Dois tipos de CaCs foram consideradas no
estudo: a PEMFC (Proton Exchange Membrane Fuel Cell) e a SOFC (Solide Oxide Fuel Cell). A
primeira opera com hidrogénio de alta pureza e a concentragdo permissivel de monéxido de
carbono no gas combustivel é de 10 umol.mol'l; entdo, o sistema deve conter modulos de reforma
e purificacdo da mistura gasosa. A segunda, devido a alta temperatura de operacdo, pode usar a
mistura gasosa diretamente sem restricdo quanto ao mondxido de carbono. A metodologia
consistiu na analise termodindmica dos sistemas modelados, visando determinar as
irreversibilidades nos processos e as eficiéncias de primeira e segunda lei; isto foi feito
considerando misturas gasosas produzidas por diferentes processos de gaseificagdo. O estudo
demonstrou a importancia de um reator de reforma para o desempenho exergético do sistema
PEMFC. Neste, respectivamente as eficiéncias de primeira e de segunda lei variaram de 39% a
41% e de 26% a 31%, a méxima eficiéncia de segunda lei ocorre quando o gis de gaseificacdao
apresenta menor fragdo molar de nitrogénio. Para o sistema SOFC as respectivas eficiéncias
variaram de 48% a 51% e de 34% a 39%. A comparagdo com o sistema de turbina a gas
demonstrou que este € superior em eficiéncia quando opera em ciclo STIG e o reator de
gaseificacdo é pressurizado. Por outro lado o sistema SOFC é o mais eficiente se as turbinas
operarem em ciclo simples e com gaseificador pressurizado.

Palavras chave: Hidrogénio, Biomassa, Células a combustivel, Termodinamica, Termodinamica

— métodos de simulacao.
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Abstract

SORDI, Alexandre, Fuel Cell to Biomass Gas: Modelling of Systems and Comparison with Gas
Turbines, Campinas, Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de

Campinas, 2007. 162 p. Tese (Doutorado).

The objective of this work was to model fuel cell systems with biomass gasification gas.
Two types of fuel cells were considered in the study: PEMFC (Proton Exchange Membrane Fuel
Cell) and SOFC (Solide Oxide Fuel Cell). The first uses high-purity hydrogen and the maximum
carbon monoxide concentration in the fuel gas it is 10 pmol.mol”. Therefore, it should have
systems of reforming and purification of the gaseous mixture. The other, due to the operating
temperature, uses directly the gaseous mixture without restriction to the carbon monoxide. The
methodology has consisted in a thermodynamic analysis of modeled systems, seeking to
determine irreversibility’s in the processes and first and second law efficiencies, is this was made
considering gaseous mixtures produced by different gasification processes. The study has
demonstrated the reformer importance for exergetic performance of PEMFC system. In this,
respectively the first and second law efficiencies ranging from 39% to 41% and from 26% to
31%, the maximum second law efficiency is accomplished when gasificaion gas is composed to
smaller molar fraction of nitrogen. For SOFC system the respective efficiencies ranging from
48% to 51% and from 34% to 39%. The comparison with gas turbine system has demonstrated
that these is superior in efficiency when operates at STIG cycle and the gasification reactor is
pressurized. On the other hand SOFC system is more efficient if gas turbines operate in simple
cycle and with pressurized gasification reactor.
Key words: Hydrogen, Biomass, Fuel cells, Termodynamics, Termodynamics — simulation

methods.
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Capitulo 1

Introducao

A energia € um insumo essencial para a humanidade e sua busca sempre mobilizou a
sociedade. No inicio e por um longo periodo, a energia serviu somente para satisfazer suas
necessidades bésicas, como coccao de alimentos, aquecimento e defesa. A partir da era industrial,
no entanto, hd trés séculos apenas, intensificou-se a exploracdo dos recursos naturais para
obtencdo de combustiveis de maior densidade energética. Primeiramente, sélidos como o carvao,
depois com os liquidos derivados do petréleo e, atualmente presencia-se a ascensdo do consumo

de combustiveis gasosos como o gés natural.

Desde a ascensio da sociedade moderna até os dias atuais o desenvolvimento econdmico,
sobretudo das nagdes mais desenvolvidas, é fortemente dependente das fontes de energia de
origem fdssil, as quais ndo sdo renovaveis. A principal fonte de energia nao renovavel explorada
mundialmente € o petréleo porque dele se extraem uma grande variedade de derivados de grande

importancia para os transportes, industrias quimicas e petroquimicas.

A forte dependéncia do mundo industrializado ao petréleo resulta numa intensa exploracao
desse recurso, a opinido de alguns pesquisadores € a de que no ritmo atual de consumo havera
colapso em 4 décadas. Atualmente ja se observa um efeito da escassez do petréleo, a tendéncia de
aumento do prego do barril; as maiores reservas estdo concentradas em poucas regides do planeta,

sendo causa inclusive de conflitos armados.

A questdo da escassez de petréleo € complexa porque esse recurso ndo € apenas fonte de

energia, mas também de uma série de subprodutos quimicos importantes em muitos processos



industriais. Portanto, para uma transi¢ao de fontes fosseis para renovaveis € necessario pensar em
um modelo de desenvolvimento no qual essas fontes possam fornecer combustiveis, insumos

quimicos, e eletricidade.

Um recurso renovavel que possibilita o fornecimento combinado de combustiveis, insumos
quimicos e eletricidade € a biomassa. Os processos que vem sendo desenvolvidos para essa
finalidade sdo a gaseificacdo e a pirdlise, a partir dos quais podem-se produzir combustiveis
gasosos, liquidos e insumos quimicos. Essa forma de conversdao de energia da biomassa é mais
racional comparada com a queima direta, e torna possivel a utilizacdo de dispositivos para

producdo de eletricidade em pequena escala.

O processo de gaseificacdo produz uma mistura gasosa composta principalmente por
monodxido de carbono (CO), hidrogénio (H;), e metano (CHy). E possivel retirar o H, puro dessa
mistura gasosa através das tecnologias de reforma e purificacdo. As fragdes molares de CHy e CO
sao convertidas em H, por reforma; a purificacdo consiste em separar o H, das outras espécies
gasosas. Dessa forma o hidrogénio torna-se disponivel para producdo de forca motriz e

eletricidade a partir de uma fonte renovavel.

O hidrogénio pode ser retirado de outras fontes tais como: 4dgua, etanol, e gas natural, em
razdo dessa caracteristica ele € um vetor energético, e também ¢ considerado o “combustivel do
futuro” por muitos especialistas. A principal razdo é que o seu uso como combustivel provoca em
geral poucos impactos ambientais, o que tem promovido os estudos que objetivam uma presenga

significativa desse elemento no consumo de energia de inimeros paises.

A combustao do H,, seja em motores de combustdo interna, turbinas, caldeiras, etc.,
provoca a emissdo de um unico poluente, o NOx. Este composto estd presente em toda a queima
que utiliza o ar atmosférico como comburente onde o nitrogénio aparece com 78% em volume.
Mesmo assim, pesquisas indicaram que as quantidades de NOx emitidas pelo uso do hidrogénio
sao inferiores aos niveis medidos no caso dos combustiveis tradicionais, como gasolina, 6leo

diesel, etc.



Por outro lado, quando o H; € utilizado em células a combustivel (CaCs) para a geracdo de
eletricidade, a emissdo de poluentes é nula, emite-se apenas dgua no processo; além disso, a
conversdo eltroquimica do H, apresenta alta eficiéncia. O avancgo tecnologico das células a
combustivel nos udltimos anos vem reforcando o otimismo dos pesquisadores nas dreas de
producdo, armazenamento e aplicacdo do H,. H4 uma grande espectativa quanto a uma futura

economia do hidrogénio.

Evidentemente a economia do hidrogénio ainda tem um longo caminho para se desenvolver
até fazer frente a consolidada economia do petréleo. Na area de transporte deverd ser construida
toda a estrutura necessdria para o abastecimento de veiculos com células a combustivel, além
disso, o armazenamento de H; ainda é um problema tecnolégico a ser resolvido. Somente para
pressoes acima de 700 bar € que se obtém uma relagcdo entre a quantidade de energia armazenada
e o volume do reservatorio de H, gasoso adequado. Essa forma de armazenamento exige o
emprego de equipamentos ndo convencionais como cilindros, valvulas, compressores, etc.

Entretanto, pode vir a ser bastante vidvel para o uso automotivo.

O armazenamento de hidrogénio liquido envolve primeiramente o processo de liquefacdo o
qual consome cerca de 30% da energia contida no combustivel. Além disso, existem as
dificuldades na tecnologia de fabricacdo do tanque criogénico, o seu alto custo, além dos
periféricos e dos cuidados requeridos na sua manipula¢do; o armazenamento e a transferéncia de
fluidos criogénicos sempre envolve perdas por evaporagdo que podem alcancar de 0 a 100%
dependendo do tempo de armazenamento que, no caso do hidrogénio, resultardo em problemas de

perda de combustivel e de segurancga.

A forma mais segura de armazenamento do hidrogénio para uso em veiculos, no entanto, €
em hidretos metalicos (H»/Hy), tecnologia desenvolvida e testada em inimeros veiculos com
motor a combustdo interna. No entanto apresenta sérios problemas como: grande peso do tanque
com hidreto; o armazenamento e liberagao do hidrogénio no hidreto metélico consomem energia;

e 0 processo € muio lento.



Por outro lado na geracdo distribuida de eletricidade, o H, pode ser produzido e consumido
no proprio local, ndo havendo o problema de transporte do mesmo. Nesse caso o aproveitamento
do hidrogénio obtido a partir da biomassa é uma possibilidade, mas depende do desenvolvimento
tecnoldgico das CaCs e dos processos de reforma e purificacdo. Tendo o Brasil um grande
potencial para o aproveitamento da biomassa energética, € necessdrio haver pesquisa e

desenvolvimento com a finalidade de viabilizar o uso desse recurso da forma mais eficiente.

1.1 Objetivo

O objetivo desse trabalho é realizar uma analise técnica, no contexto da geracdo distribuida
de eletricidade, de sistemas alternativos constituidos por célula a combustivel alimentada com o
hidrogénio obtido através de reforma do gas de gaseificacdo de biomassa. Uma vez que essa
mistura gasosa contém CHy, entdo o estudo foi baseado no protétipo para reforma de gas natural
projetado, construido e testado pelo Laboratério de Hidrogénio do Instituto de Fisica Gleb
Wataghin da UNICAMP. Portanto foram feitas modelagens de sistemas com células a
combustivel de duas formas: em uma a mistura gasosa passa pelo processo de reforma e
purificacdo resultando em H, puro para a PEMFC (Proton Exchange membrane Fuel Cell), em

outra a mistura gasosa passa somente por reforma interna em SOFC (Solide Oxide Fuel Cell).

A andlise técnica baseou-se em balancos de energia e de exergia em cada processo do
sistema modelado, a fim de obter as eficiéncias de primeira lei e de segunda lei, e as
irreversibilidades geradas. As andlises foram feitas considerando misturas gasosas produzidas por
diferentes processos de gaseificacdo, com o objetivo de determinar qual a mistura gasosa que
conduz a um melhor desempenho do sistema. Os resultados da eficiéncia de segunda lei dos

sistemas com CaCs foram comparados com sistemas de turbinas a gas.

Para a realizag¢do desse trabalho foram necessarias pesquisas sobre as seguintes tecnologias:
células a combustivel, processo de reforma de combustivel, purificacdo de gases, e turbinas a gés.
Para alcancar os objetivos propostos o trabalho foi organizado em 7 capitulos, sendo o primeiro
esta introducdo. A revisdo de literatura foi dividida em trés partes: a tecnologia das células a
combustivel e os processo de reforma e purificacdo, as turbinas a gas, e a fundamentacdo sobre

andlise de exergia.



No capitulo 2 sdo citados os principais tipos de CaCs, suas caracteristicas construtivas e de
operacdo, os gases que sao combustiveis e 0s gases que sdo contaminantes para cada tipo. As
equagdes da Termodinamica da CaC foram apresentadas, bem como os parametros de

desempenho tais como temperatura, pressao, fator de utilizagdo e composicao de combustivel.

Também no capitulo 2 sdo apresentadas as tecnologias de reforma de combustiveis e de

purificagcdo de gases.

No capitulo 3 sdo apresentados os fundamentos da tecnologia das turbinas a gas. Os
principios de funcionamento e de eficiéncia do ciclo Brayton foram abordados; foi pesquisada,
também, a influéncia do poder calorifico de um gds combustivel no desempenho destas

maquinas.

O conceito de exergia € introduzido no capitulo 4, no qual as definicdes de exergias fisica e
quimica e do ambiente de referéncia sdo abordadas. No capitulo 5 é descrita a metodologia e a
fundamentagdo tedrica do trabalho. No capitulo 6 sdo apresentadas a andlise dos resultados e as
discussodes. Finalmente no capitulo 7 estdo as principais conclusdes e recomendacdes para

trabalhos futuros.



Capitulo 2

Sistemas de células a combustivel

2.1 Definicao e tipos de células a combustivel

A célula a combustivel (CaC) € um dispositivo eletroquimico que converte o hidrogénio
diretamente em eletricidade de corrente continua com baixa tensdo. O seu principio de
funcionamento consiste em converter a energia livre de Gibbs, da oxida¢do do combustivel, em

trabalho elétrico.

A exemplo de uma célula do tipo eletrélito polimérico o combustivel, no caso hidrogénio, é
introduzido no anodo. Neste eletrodo o catalisador que o recobre quebra a molécula de
hidrogénio, separando os atomos em proétons e elétrons, sendo estes ultimos retidos no anodo,
tornando-o eletronegativo. O cédtodo, por sua vez, devido a presenca de oxigé€nio torna-se
eletropositivo. Portanto em uma CaC as reacdes de oxidacdo e reducdo sdao separadas por um
eletr6lito. Dessa forma a energia quimica € a fonte de forca eletromotriz, a qual realiza trabalho
sobre os portadores de carga, e entdo € estabelecida uma diferenca de potencial entre os eletrodos,

permitindo a existéncia de uma corrente elétrica.

Nas mdaquinas térmicas, os dtomos do combustivel sdo oxidados, portanto doam elétrons
aos atomos de oxigénio que sdo reduzidos. Desta reacdo resulta a liberacdo de energia térmica,
transformada em energia cinética pelos componentes mecanicos de um motor de combustdo
interna, por exemplo. Se a termodindmica do processo de combustdo do hidrogénio for
comparado a do processo de conversao eletroquimico do mesmo em células a combustivel, serd

observado que as irreversibilidades no segundo processo sao inferiores.



Os componentes de uma CaC tornam-na semelhante a uma bateria tipica, mas existem
diferencas relevantes. A bateria € um dispositivo de armazenamento de eletricidade, e a maxima
energia elétrica disponivel é determinada pela quantidade de reagentes quimicos estocados no
interior da propria bateria. Esta deixard de fornecer eletricidade quando os reagentes quimicos
forem completamente consumidos. A CaC conforme Ellis (2002), € um dispositivo de conversao
eletroquimica que tem a capacidade de produzir eletricidade enquanto houver combustivel e o

oxidante sendo supridos para os eletrodos.

Existem vdrios tipos de CaCs em desenvolvimento. Algumas operam somente com
hidrogénio puro enquanto outras podem operar com hidrocarbonetos € mondxido de carbono. O
tipo de combustivel que utilizam estd relacionado aos materiais empregados nos eletrodos e no
eletr6lito, bem como a temperatura de operacdo. Portanto cada tipo de CaC possui uma
caracteristica propria que a torna mais adequada a uma determinada aplicacdo. A tecnologia foi
destinada no inicio do seu desenvolvimento para aplicacdes espaciais, mas atualmente o seu uso
em sistemas terrestres automotivos ou estaciondrias estd se tornando uma realidade. As
caracteristicas positivas que tornam as CaCs atrativas sio: a baixa emissao de poluentes e ruidos,
e alta eficiéncia de conversdo. As células a combustivel sdo classificadas conforme o material do
eletrélito e a temperatura de operagdo, as principais tecnologias em desenvolvimento e aplicacao

compreendem:

AFC - Célula a combustivel alcalina (Alkaline Fuel Cell)

PEMFC - Célula a combustivel de membrana de troca de prétons (Proton Exchange Membrane
Fuel Cell). Também chamada de SPFC — Célula a combustivel de polimero sélido (Solide
Polymer Fuel Cell)

PAFC - Célula a combustivel de dcido fosférico (Phosphoric Acide Fuel Cell)

MCEFC - Célula a combustivel de carbonato fundido (Molten Carbonate Fuel Cell)

SOFC - Célula a combustivel de 6xido sélido (Solide Oxide Fuel Cell)

DMFC - Célula a combustivel de metanol direto (Direct Methanol Fuel Cell)

A Figura 2.1 ilustra um esquema que mostra as trocas i0nicas de quatro tipos de CaCs, e a

Tabela 2.1 mostra as equacdes das reacdes eletroquimicas dos eletrodos.



Carga

—» Combustivel Oxidante <«—
PEMFC —» | H2] | H+—» | |02|=—
PAFC H20 —»
*** —» | H2| [ co3= . | [o2|_
MCFC -«+— |H20 O= CO02

—» |CO
,,,, ~—co2 | | | _
> | H2 o= 02

F —~— H20 o= -
SOFC co 02

. ——jeco2

Anodo Eletrélito Catodo

Tabela 2.1 - Reacdes no anodo e catodo das FCs

Figura 2.1 - Trocas idnicas que ocorrem nas células a combustivel.

FC Ion condutor Reacdo anodo Reacdo catodo
AFC OH H,+20H >2H,0+2¢” V3 Or+ H,O+2e >20H
PEMFC HY H,>2H"+2¢” 15 0,+2H +2¢+ H,O
PAFC H H,>2H"+2¢” Y5 0,42H+2e+ H,0
MCFC CO,” H,+ CO5* D> H,0+CO,+2e V3 0,4COx+2e > CO™;
CO + CO*; >2C0, + 2¢ V3 0,4COx+2e > CO™;
SOFC (o H,+ O* > H,0+2¢ V3 0,42e > 0%

CO + 0% CO, + 2¢

Y 0y+2e> 0%

Fonte: PERRY’S (1997) e DOE (2002)

A Tabela 2.2 ilustra a classificacdo das principais CaCs conforme Hoogers (2002). A
temperatura de operacdo mais baixa dentre todas as CaCs € a de 60°C da PEMFC que opera

somente com hidrogénio. A temperatua de operagao mais alta, de até 1200°C, € atingida pela

SOFC que pode operar com hidrocarbonetos devido a possibilidade de reforma interna.

A eficiéncia elétrica ilustrada na segunda coluna é relativa ao poder calorifico inferior do
combustivel, no caso da PEMFC ¢ hidrogénio puro e no caso das células de média e alta

temperatura a eficiéncia é relativa ao poder calorifico inferior do gds natural. Neste caso o

hidrogénio € produzido a partir da reforma do gas natural.



Tabela 2.2 — Classificacdo das principais células a combustivel

. Eficiéncia | Temp L Agente de
Tipo elétrica (°C) Eletrodos Eletrolitos Oxidacao
Eletrodos de metal em
60 a suporte de carbono Membrana O, puro
PEMFC | 40 -50% R
100 com cobertura polimérica Ar
catalitica.
Eletrodos de metal e
160 a carbono poroso com H;PO, 0, puro
PAFC 40% 290 limite trifasico; 95-97% em Ar
eletrodos de metal peso
catalitico e 6xidos
Anodo: liga de niquel Mistura de 0, puro
e metais tais como carbonatos ’
cromo. ; Ar
MCMF ~50% 60(())021 alcal'lnos
7 Catodo: eletrodos de fundidos +
NiO enriquecido com | (basicamente
Li Na, K e Li) CO,
Catodo: Manganato )
de lantanio dopado L.lga
600 a com estroncio; estabilizada de O, puro
SOFC >50% 12 itrio-zirconio
00 | Anodo: cermet de Ni- (Z1O, e 8-10% Ar
ZrO, em suporte de | e Y,0,;YSZ)
YSZ

Fonte: (Hoogers, 2002).

2.2 Combustiveis e contaminantes

A AFC possui alta densidade de poténcia e eficiéncia energética, e foi utilizada no
programa espacial da NASA desde a década de 60; a sua principal desvantagem € ndo tolerar o
diéxido de carbono CO, e mondxido de carbono CO (DOE, 2002). Deve-se utilizar oxigénio e
hidrogénio puros, o que torna o sistema economicamente desfavoravel. A PEMFC e a PAFC
toleram o CO,, mas ambas sdo sensiveis ao monoéxido de carbono CO (a PEMFC muito mais do
que a PAFC). O CO causa contaminagdo e desativacdo do catalisador. Portanto, esses trés tipos
de CaC devem operar com hidrogénio puro, sendo que se este for obtido através da reforma de
um hidrocarboneto, deve haver um sistema de purificacdo. Essa consideracdo € a mesma para o
gds de gaseificacdo (GGAS), uma vez que ele é composto por espécies como: CO, CHy e

hidrocarbonetos. A Tabela 2.3 ilustra os combustiveis e contaminantes dos tipos de CaCs.



Tabela 2.3 Combustiveis e contaminantes dos principais tipos de CaCs

Espécie de PEMFC AFC PAFC MCFC SOFC
gases
H, Combustivel Combustivel Combustivel Combustivel Combustivel
CO Contaminante Contaminante Contaminante Combustivel Combustivel
(10)' 0.5)°
CH, Diluente Contaminante Diluente Diluente Combustivel
CO, & H,O Diluente Contaminante Diluente Diluente Diluente
H,S & Contaminante Contaminante Contaminante Contaminante Contaminante
CcoSs 0,1)" (20 H,S)" (10)! D!
(50 H,S+COS)"
Hal6genos - Contaminante Contaminante Contaminante Contaminante
(HCI) @' o.n' o'
NH; - Contaminante Contaminante Inerte Combustivel
(0,2 fosfato (1)? (5000)"
amoOnia no
eletrélito)”

1- umol.mol™; 2 - %mol.mol”’

Fonte: DOE (2002) e BARON (2004).

A MCEFC e a SOFC sao capazes de utilizar o CO e hidrocarbonetos como combustiveis,
sem as restricdes citadas anteriormente, mas elas trabalham com temperatura elevada,
principalmente a SOFC. Esta caracteristica da SOFC, segundo DOE (2002), traz algumas
desvantagens como: problemas de materiais (compatibilidade, corrosdo, expansdo térmica), os
processos de fabricacao dos MEAs (Membrane Electrolyte Assembly) sao complicados e caros. A
alta temperatura também afeta a tensdo de operagdo da CaC, acelerando a taxa de reacdo, mas
diminuindo o potencial de equilibrio E° (V), ou seja, a tensdo tedrica diminui com a elevagdo da

temperatura.

As duas grandes vantagens da célula a combustivel sdo a alta eficiéncia e a baixa emissao
de poluentes quando utiliza o hidrogénio. A tabela 2.4 ilustra uma comparacao das caracteristicas
das diferentes tecnologias para; nota-se a superioridade da eficiéncia elétrica da CaC. A
eficiéncia de 65% € obtida em sistemas hibridos de CaCs de alta temperatura com micro turbinas

a gas. A eficiéncia da CaC estd relacionada ao poder calorifico inferior do gds natural e pode
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variar dependendo do tipo de combustivel e do processamento necessdrio para a obtencdo de

hidrogénio.

Tabela 2.4 - Comparacao das diferentes tecnologias para co-geragao

Motor Motor Turbina a Turbina a Micro-turb. Célula a
Diesel G. natural vapor gés a gas combustivel
Eficiéncia 30 -50% 25 -45% 30-42% 25 -40% 20 -30% 40 - 65%
elétrica 40 - 55%
(PCI)
Escala 0,05-5 0,05-5 - 3-200 0,025 - 0,25 5x107° -2
MW
Custo 800 - 1500 800 - 1500 800 - 1000 700 - 900 500 - 1300 >5000
US$/kW
Uso do calor | Agua quente | Agua quente | Vapor altae | Calor direto | Calor direto | Agua quente
Vapor Vapor baixa Agua quente | Agua quente | Vapor
pressao Vapor Vapor
Temp. para 82 -480 150 — 260 - 260 — 600 200 — 340 60 -500
CHP (°C)

Fonte: California Energy Commission (2003).

As escalas de poténcia das tecnologias da Tabela 2.4 podem ser inseridas em geracdo

distribuida (GD) conforme a classificacdo de Ackermann et al. (2001):

GD micro: ~1 W <5 kW

GD pequena: 5 kW <5 MW
GD média: 5 MW < 50 MW
GD grande: 50 MW < 300 MW

Conforme Dondi (2002) a GD consiste em uma fonte de geracdo de energia elétrica
conectada diretamente na rede de distribuicio ou no medidor do consumidor. Considerando o
conceito e classificacdo da GD, atualmente existem sistemas de células a combustivel utilizadas
para essa finalidade. A escala de poténcia dos sistemas com CaCs existentes situam-se desde a

micro até a pequena GD.
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2.3 Termodinamica da CaC

Para uma célula a combustivel operando com hidrogénio dois elétrons sdo transferidos para
cada molécula de hidrogénio que reage com oxigénio para formar uma molécula de dgua. Para
cada mol de hidrogénio envolvido na reagdo transfere-se uma quantidade igual a 2 N, elétrons,
onde N, é o nimero de Avogadro (LARMINIE & DICKS, 2003). Se e € a carga elementar de um

elétron entdo o fluxo de carga serd igual a:
—2N,_ -e=-2F (2.1)

Onde F ¢ a constante de Faraday cujo valor é de 96.487 Coulomb. mol™. Caracterizando-se
por E a tensdo da célula, o trabalho elétrico especifico realizado para movimentar esta carga ao

longo de um circuito € calculado pela equacdao (LARMINIE & DICKS, 2003):
w, =—2F-E (2.2)

Se ndo ha irreversibilidades no sistema entdo o trabalho produzido seré igual a energia livre

de Gibbs da reacao (LARMINIE & DICKS, 2003). Assim:

Ag, =-2F-E
c
_~Ag,

E= oF (2.3)

Onde:

Aéf : Variacdo da energia livre de Gibbs da reacdo (J.mol™).

Ag, =Ah; —T-As (2.4)
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Onde:

Ah 7 variacdo de entalpia de formacgdo entre produtos e reagentes na reacao (J .mol™);

As: variacdo de entropia entre produtos e reagentes na reacdo (J.mol.K™).

T : temperatura absoluta (K).

Entdo, a variacdo da energia livre de Gibbs sera:
Agf = { 'n (Eif) - ‘n (ﬁlf )R:|_T|: '" (El )P - " (;7 )R:| (2.5)

A equagdo 2.3 calcula a forca eletromotriz ou tensdo ideal de uma célula a combustivel
operando com hidrogénio. Para uma célula operando a 200°C, por exemplo, esse valor seria igual
a 1,14 V com a 4gua produzida no estado de vapor. Entretanto, na pratica a tensdao da célula é

inferior devido as irreversibilidades internas.

A equacido 2.3 pode ser generalizada para qualquer reacdo, de modo que se z for o nimero

de elétrons transferidos, tem-se (LARMINIE & DICKS, 2003):

_ A§f
E= 2.6
zF 2.6

A eficiéncia de uma célula a combustivel, para uma boa comparacio com outras

tecnologias, € usualmente definida como (LARMINIE & DICKS, 2003):

__energia elétrica produzida por mol de combustivel
—Ahy

2.7

A entalpia de formacgdo é o calor liberado com a queima de um combustivel e depende dos
produtos da combustdo, em uma CaC ocorre uma reacao eletroquimica do hidrogénio. Uma vez

que o maximo trabalho elétrico de uma CaC € definido pela variagdo da energia livre de Gibbs,
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logo a maxima eficiéncia termodinamica de uma célula a combustivel, segundo Larminie e Dicks

(2003), pode ser definida como:

Ag .
=28 2.8)
_Ah,

nMAX

Quando se compara o resultado da equagdo 2.8 com o rendimento do ciclo de Carnot
verifica-se que, ao contrario deste, € a maxima eficiéncia termodinamica da CaC decresce com o
aumento da temperatura, tal como foi reportado por Linardi (2006). A Figura 2.2 ilustra essa
comparacdo, o subscrito g nas reagcdes da Figura 2.2 significa que a dgua encontra-se na fase

gasosa.

100 T T T T T T T T T T T T T T

80 - H, + 1120, =H,0(g)

Eletroquimico """ |
R 60| T |
= et
I -~~~ Hy+1/20,=H,0(g) _
40 /// Ciclo de Carnot i
///
L // |
/
/
20/ |
/
/
L/ |
/
/
/
0l ) ] ) ] ) ] ) ] . ] A | )
300 450 600 750 900 1050 1200
T [K]

Figura 2.2 — Efeito da temperatura sobre a eficiéncia termodinamica da CaC. (Linardi,
2006)

Pode-se também relacionar a entalpia de reacdo do hidrogénio com a tensdo ideal, e com a
eficiéncia de uma célula a combustivel (LAMINIE & DICKS, 2003). Considerando-se que toda a
entalpia de reacdo seja transformada em energia elétrica, a tensdo ideal pode ser calculada dessa

forma:
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—Ahy
_—An 2.9
oF 29

A equacido 2.9 fornece valores de E iguais a 1,25 V e 1,48 V, respectivamente utilizando o
poder calorifico inferior e superior do hidrogénio. Na pratica o combustivel ndo é totalmente
reagido na célula, ha um fator de utilizacdo definido pela relacdo entre o combustivel

efetivamente reagido e o combustivel que entra na CaC, assim:

FUEL
Sl & (2.10)
FUEL,,

F

Com essas consideragdes a eficiéncia termodinamica da célula a combustivel operando com

hidrogénio pode ser definida pela equacao 2.11, conforme Larminie & Dicks (2003):
=U, — 2.11
n=Ug 125 (2.11)

Onde V € a tensao real de operagao da célula.

A energia livre de Gibbs de uma reacdo ndo varia somente com a temperatura, mas também

com a pressdo e concentragdo dos produtos e reagentes. A tensdo da célula € influenciada pela

atividade dos reagentes e produtos da reacao.

A equacdo de Nerst € utilizada para calcular a tensdo considerando o efeito da atividade,

para uma célula a hidrogénio (APLEBY, 1996):

T 1/2
E=g"+| B | [P, }[PO, (2.12)
2F [PH,O]
Onde:
—0
E° = _Ag f
2F

15



Onde R € a constante dos gases ideais, T € a temperatura absoluta, e P € a pressdo parcial

dos reagentes e produtos.

As irreversibilidades geradas em uma CaC afetam a tensao ideal e conseqiientemente a sua
eficiéncia. Essas irreversibilidades sdo conhecidas como: polarizacdo por ativacdo (0Ol),
polarizacdo Ohmica (oonm), € polarizacdo por concentracdo (Oconc). Portanto a tensdo real de
operacdo de uma CaC pode ser calculada dessa forma:

V=E-(x

act

+ alohm + ac()nc ) (2. 1 3)

Polarizacao por ativacao

A polarizacdo por ativacdo deve-se a lentiddao das reacdes eletroquimicas que ocorrem nas
superficies dos eletrodos. Parte da tensdao gerada € utilizada na ativacdo da reacdo quimica que
transfere elétrons para o eletrodo e/ou do eletrodo (DOE, 2002). Para expressar a queda de tensao

devido a polarizacao por ativagdo utiliza-se a equacao de Tafel:

%m=££m$- (2.14)
pF 4,
i
a'acr = Aln(_j
l()
Onde:

p : coeficiente de transferéncia de carga
i : densidade de corrente (A.cm™)

i, : densidade de corrente de troca (A.cm'z)

Sendo que S é o coeficiente da transferéncia de elétron da reacdo no eletrodo. O valor da
constante f depende da reacdo e do tipo de material que é composto o eletrodo, geralmente esse
valor estd entre 0 a 1,0. No caso de anodo (com hidrogénio) esse valor € de 0,5 e para o catodo

(com oxigénio) situa-se entre 0,1 e 0,5 (LARMINIE & DICKS, 2003). A constante A da equacao
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€ chamada de queda de Tafel e o seu valor € inversamente proporcional a velocidade da reagcdo. A
densidade de corrente de troca i, serd proporional a velocidade da reagdo eletroquimica. A
polarizacdo por ativagdo € mais expressiva em células a combustivel de baixa e média

temperatura.

Polarizacio ohmica

A polarizacdo 6hmica deve-se a resisténcia ao fluxo de fons através do eletrolito e ao fluxo
de elétrons através dos eletrodos de uma célula a combustivel. A polarizacdo dhmica através do
eletr6lito pode ser diminuida reduzindo-se a distancia entre os eletrodos e melhorando a
condutividade id6nica do eletrélito (DOE, 2002). A polarizacdio S6hmica no eletrélito e nos

eletrodos € calculada utilizando-se a seguinte equagao:
=ir (2.15)

Onde:
I : densidade de corrente (mA.cm'Z)

oA e . . . ) 2
r : resisténcia elétrica por unidade de area ativa da célula (kQ.cm™).

Polarizacao por concentracao

Segundo DOE (2002) ocorre uma queda de potencial na CaC quando a velocidade do
consumo de reagentes nos eletrodos devido a reacdo eletroquimica € superior ao transporte
desses, ou seja, a concentragdo inicial do gds ndo é mantida originando-se um gradiente de
concentracdo. A intensidade dessa mudanca de concentracdo dependeréd da densidade de corrente,
do consumo de oxigénio e hidrogénio, e das caracteristicas fisicas do sistema de alimentacdo de

reagentes. A perda devido a polariza¢do por concentracdo € definida pela equagdo 2.16:

a,, = E11{1 - ,Lj (2.16)
zF

Iy
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Onde:

i.: densidade de corrente limite (mA.cm™)

E possivel calcular as irreversibilidades de uma CaC conhecendo-se as caracteristicas
operacionais do seu stack. Babir (1996) propds uma equacdo que combina os trés tipos de

polarizacdo e calcula a tensdo real da CaC em funcdo da densidade de corrente (equagdo 2.17).

V =E, —(ir)— Aln(i) — mexp(n.i) (2.17)

Onde:
m : Constante de sobre-tensio na transferéncia de massa (V);

~ A 2 Al
n : Constante de sobre-tensao na transferéncia de massa (cm” mA™)

V : tensdo real de operagdo de uma célula da CaC (V)

A tensdo em circuito aberto E,. que aparece na equagdao 2.17 € calculada a partir do

coeficiente da queda de Tafel e da densidade de corrente de troca:

E, =E+AlnG,) (2.18)

Quando nao hd carga conectada a uma célula a combustivel unitdria, e portanto nenhuma
poténcia € produzida a tensdo € de aproximadamente 1 V. Quando uma carga € conectada na
CaC, conforme a densidade de corrente aumenta até o seu valor limite, o valor da tensao
decresce. A equacao 2.17 tem sido satisfatoriamente utilizada e ajusta-se bem aos resultados reais

de CaCs quando se conhece as caracteristicas do stack.
A Tabela 2.5 mostra valores de constantes que caracterizam dois stacks, um de PEMFC e

outro de SOFC. Essas constantes podem ser utilizadas na equacdo 2.17 para obter a curva de

polarizacdo desses stacks.
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Tabela 2.5 — Caracteristicas operacionais de CaCs tipo SOFC e PEMFC

Constante  Célula a combustivel tipo Célula a combustivel tipo
PEMFC BALLARD | SOFC
MARK V
E,. 1,031 1,01
r 2,45x 10" 2,0x 107
m 2,11 x 107 1,0x 10
A 0,03 0,002
n 8 x 107 8x 107

Fonte: Laurencelle et al. (2001).

2.4 Variaveis de desempenho de uma CaC

As caracteristicas operacionais de uma CaC que influenciam a sua eficiéncia e custo sdo as
seguintes: temperatura, pressdo, composicdo do gds combustivel, fator de utilizacdo dos

reagentes, e a densidade de corrente.

2.4.1 Temperatura e pressao

O efeito da temperatura e da pressdo sobre a tensdo ideal E de uma CaC pode ser analisado,
segundo DOE (2002), a partir da variacao da energia livre de Gibbs com a temperatura e pressao.

As equacdes 2.19 e 2.20 representam respectivamente a varia¢ao de E com a temperatura e com a

pressao.

@—ﬂp . ?_; (2.19)
Ou:

@_il _ ‘Ziv (2.20)

Devido a variacdo de entropia A4S ser negativa na reacdo do hidrogénio e oxigénio, o
potencial de equilibrio E nessa reacdo decresce com o aumento da temperatura por um fator de

0,84 mV/°C (admitindo-se que o produto da reacdo seja dgua no estado liquido). Nessa mesma
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reacdo a variacdo de volume AV € negativa, entdo o potencial de equilibrio cresce para um

aumento da pressdao (DOE, 2002).

Enquanto o potencial de equilibrio decresce para um aumento da temperatura ocorre o

contrério com a tensdo de operagdo das CaCs, conforme se verifica na Figura 2.3.

12} Potencial reversivel
1.1F
L AFC

2 1.0
= / 0
d) ulg L SWC
)}
8 PEFC MCFC
2 o8}

07F

[easc
06

300 500 700 900 1100 1300 1500
Temperatura [K]

Figura 2.3 — Potencial de equilibrio e tensdo de operacao dos tipos de CaCs em fun¢do da
temperatura

O aumento da temperatura de operacao, segundo DOE (2002), melhora o desempenho de
uma CaC devido ao incremento da velocidade de reacdo, da taxa de transferéncia de massa, e
normalmente a uma menor resisténcia da célula devido a maior condutividade i6nica do
eletrélito. Além disso, a tolerancia ao mondxido de carbono em CaCs de baixa temperatura
melhora com o aumento da temperatura de operacdo. Esses fatores combinados contribuem para
reduzir a polarizacdo a altas temperaturas. Por outro lado o aumento da temperatura tem
desvantagens tais como: a corrosdo de materiais, degradacao de eletrodos, perda de eletrélito por

evaporacio.

O aumento na pressdo de operacdo, conforme DOE (2002) resulta na melhora no
desempenho de uma CaC devido a pressdo parcial dos reagentes e a taxa de transferéncia de

massa ser maior. Além disso, a perda de eletrélito por evaporacdo é reduzida a pressdes de

20



operacdo mais altas. O aumento da pressdo tende a elevar a eficiéncia da CaC, mas também exige
tubulacdes mais reforcadas e consumo adicional de energia para pressurizacido. Os beneficios do
aumento da pressao devem ser comparados aos problemas de construcao e de materiais, bem

como ao maior custo de poténcia dos dispositivos auxiliares, principalmente do compressor de ar.

2.4.2 Fator de utilizacao e composicao do combustivel

O fator de utilizacdo Ur, conforme a equagdo 2.17, representa a fragdo do combustivel e
oxidante que efetivamente reagem eletroquimicamente no stack. Em CaCs de baixa temperatura
essa determinacdo € simples, uma vez que apenas o hidrogénio estd presente como combustivel.
No entanto podem ocorrer perdas de hidrogénio devido a vazamento, por exemplo, que

aumentam o fator de utilizacdo sem contribuir para a geracdo de eletricidade.

Quando o combustivel € uma mistura gasosa, por exemplo, H, e CO provenientes da
reforma de gds natural; no cdlculo de Urdeve-se levar em considera¢do o hidrogénio produzido
na reacio do monéxido de carbono com vapor de dgua, conhecida como reacio de shift. E o caso
das CaCs de alta temperatura (MCFC e SOFC) que utilizam o CO como combustivel. Nesse
sentido o DOE (2002) descreve um exemplo para um gds anddico cuja composicdo € igual a:
34%mol.mol”" H,, 22%mol.mol”" H,0, 13%mol.mol”" CO, 18%mol.mol” CO, e 12%mol.mol’’
N,. A fracdo molar de CO reage com a fragdo molar de H,O resultando no aumento da fracdao

molar de H, no gas. Nesse caso o fator de utilizacdo deve ser calculado dessa forma:

H, i
— 2,consumido (22 1)
H2,in + COin

F
Onde H consumido € a quantidade de hidrogénio que reage eletroquimicamente na célula a
combustivel. A quantidade de H, disponivel para produgdo de trabalho elétrico pela CaC € a
somatoria das seguintes parcelas de combustivel: a do hidrogénio que entra na CaC (H;;,) e a do
hidrogénio produzido pela reacdo de shift (CO;,). Esta parcela € representada pelo mondxido de

carbono devido a que 1 mol de CO reage com 1 mol de H,O para produzir 1 mol de H,.
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2.4.3 Densidade de corrente

Essa varidvel de projeto, segundo DOE (2002), representa a quantidade de corrente elétrica
por unidade de drea ativa da célula a combustivel e estd diretamente ligada a eficiéncia e custo.
Uma CaC que opera com alta densidade de corrente tem um tamanho relativamente menor e,

conseqiientemente, um menor custo de capital.

A operacdo com alta densidade de corrente € interessante para aplicacao veicular, uma vez
que neste caso € mais apropriado que o sistema tenha menor peso e volume. J4 a operacdo com
baixa densidade de corrente, porém alta tensdo (alta eficiéncia e menor custo operacional) é mais
aplicavel para sistemas estaciondrios de geracdao de energia (DOE, 2002). As Figuras 2.4 e 2.5
ilustram respectivamente o efeito da variagdo da densidade de corrente sobre a densidade de
poténcia e na tensdo de uma célula a combustivel. A Figura 2.5 ilustra as curvas de polarizagdao
especificas da célula tipo PEMFC, onde percebe-se a dependéncia da curva de polarizagido aos

outros parametros como: pressao, composi¢ao dos gases, temperatura e a caracteristica do MEA

(Membrane Electrolyte Assembly).
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Figura 2.4 — Densidade poténcia em fun¢ao da densidade de corrente (Adaptado de DOE, 2002)
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Figura 2.5 — Tensdo em func¢ao da densidade de corrente (Adaptado de DOE, 2002)

2.5 Célula a combustivel tipo PEMFC

A PEMFC também conhecida como SPFC (Solide Polymer Fuel Cell) foi primeiramente
desenvolvida pela empresa General Electric nos Estados Unidos na década de 1960 para
aplicagdo em veiculos espaciais. Também foi desenvolvida pela Siemens na década de 1970 para
aplicacdo em submarinos. A maior desvantagem da PEMFC era a alta carga necessdria de platina
usada como catalisador que resultava em um custo muito elevado. Conforme Linardi (2006) o
desenvolvimento mais importante nessa CaC foi a impregnacdo das particulas de negro de fumo
com solucdo de Nafion®, o que reduziu a carga de platina necessdria para um mesmo

desempenho.

A PEMEFC ¢ constituida de um stack formado por certo nimero de células interligadas.
Cada célula é formada pelos seguintes componentes: a membrana polimérica de troca de fons;
uma camada de catalisador (eletrodos) situada entre a camada difusora e a membrana; e a placa
bipolar (difusora) com canais de fluxo para a distribuicio do combustivel (dnodo) e do oxidante
(catodo) para as partes reativas da célula (DOE, 2002). A Figura 2.6 mostra as principais partes
de uma célula PEMFC. O conjunto que constitui uma célula é chamado de MEA (Membrane

Electrolyte Assembly).

23



Catodo
. Anodo: H2 > 2H. + 2 elétrons
l—————————— Catodo: O2 + 4 elétrons +

4H .>2H 0

Difusao do gas

Figura 2.6 — Principais partes da célula a combustivel PEMFC (Adaptado de DOE, 2002)

O hidrogénio gasoso flui através de canais difusores no dnodo, € transportado pela camada
porosa e reage na camada de catalisador. O hidrogénio € oxidado transferindo elétrons de acordo

com a seguinte reacdo de oxidacao (FERNG, et al., 2004):

H, >2H" +2¢ (2.22)

Simultaneamente o oxigénio do ar é for¢ado através do cdtodo, onde sofre a reducdo e

recebe os elétrons do circuito elétrico externo (FERNG, et al., 2004):
%0, +2H" +2¢” — H,0 (2.23)

A reacdo global da reacdo do hidrogénio com oxigénio é:

H,+ %0, - H,0 (2.24)

Conforme Linardi (2006) a membrana fica entre duas camadas difusoras e duas camadas
cataliticas. A funcdo da membrana € transportar os fons € a0 mesmo tempo separar 0S gases

reagentes. A funcdo da camada difusora € distribuir o gis reagente e remover os produtos, ela
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também atua como suporte mecanico e conecta eletricamente a camada catalitica ao circuito
externo. A camada catalitica promove eficientemente a reacdo eletroquimica, € constituida por

um catalisador a base de platina nanodisperso em suporte de carbono.

Geralmente esse tipo de CaC opera com temperaturas entre 50 a 80°C. Essa caracteristica €
necessiria uma vez que para temperaturas superiores ocorre a degradacdo do Nafion; e também
porque a condutividade idnica da membrana € dependente de sua umidade (HAILE, 2003).
Entretanto a quantidade de dgua ndo pode ser excessiva a ponto de fazer com que os poros dos
eletrodos sejam totalmente inundados por dgua. A PEMFC exige um controle da umidade na
membrana o que pode ser feito utilizando a dgua produzida pela célula para umidificar os gases

reagentes (LARMINIE & DICKS, 2003).

A baixa temperatura de operacdao ¢ uma desvantagem com relacdo a geracdo poténcia
estaciondria, uma vez que o calor produzido é de baixa qualidade ndo possibilitando a co-
geracdo. A vantagem da PEMFC é que o tempo de partida é curto e ela responde rapidamente as
demandas de carga, caracteristicas que tornam essa CaC adequada para aplicacdo veicular

(LARMINIE & DICKS, 2003).

2.5.1 Sistemas PEMFC

Segundo Larminie & Dicks (2003) existem células PEMFC de poucos Watts até kW de
poténcia elétrica. Um exemplo € o sistema de 2 kW projetado e construido pela Paul Scherrer
Institute na Suica. A pressdo absoluta de operacdo € de 111,3 kPa. O consumo energético de
hidrogénio é de 3,84 kW; o consumo de energia para suprimento de ar reagente e ar para
refrigeracdo € respectivamente de 200 W e 70 W; e o consumo da bomba de dgua é de 50 W. A
poténcia ttil produzida é de 1,64 kW e a perda de calor para o ambiente é de 1,84 kW. A maior
parte do calor € rejeitada pelo ar de refrigeracdo e a outra parte pela transferéncia de calor por
radiacdo e conveccdo. A eficiéncia desse sistema considerando a produ¢do maxima de

eletricidade de 2 kW € de 52%, e a eficiéncia considerando-se todos os consumos de eletricidade

€ de 42,5%.
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A empresa Canadense Ballard Power Systems € a que detém a melhor tecnologia de células
PEMFC no mundo, desenvolvendo modelos para aplicacdo veicular e geracao distribuida. Para
aplicacdo veicular a empresa possui as células de 80 kW e 260 kW. A célula de 260 kW foi
construida para utilizacdo em 6nibus cuja propulsdo € fornecida por um motor elétrico de 205
kW. A PEMFC ¢ constituida por dois stacks de 130 kW com 750 células em série (LAMINIE &
DICKS, 2003).

Para geracdo distribuida a Ballard Power Systems desenvolveu uma unidade de 250 kW
(Figura 2.7) que foi instalada no ano de 2000 na planta de aquecimento de Treptow da

concessiondria Bewag AG em Berlim, Alemanha.

Figura 2.7 — Unidade PEMFC de 250 kW desenvolvido pela Ballard Power Systems

2.6 Célula a combustivel tipo SOFC

A SOFC ¢ considerada a CaC mais promissora para geracdo distribuida de eletricidade e
co-geracdo. A alta temperatura de operagdo (800 a 1000°C) torna possivel o aproveitamento de
hidrocarbonetos leves (gds natural, gas de carvao, gis de biomassa) diretamente, sem a restricao

quanto a presenca de mondxido de carbono no combustivel.

A SOFC apresenta somente componentes sOlidos. Conforme Linardi (2006) os
interconectores sao de Cromito de Lantanio (LaCrOs) dopado com estroncio (Sr). O anodo é
Cermet finamente disperso composto de YSZ (Zirconia estabilizada com Itria - 0,1 a 1,0 um) e Ni

(5 a 10 um) que € o catalisador da reforma e da reagdao anddica. O ciatodo geralmente é composto
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de Perowskitas (La(Sr)xMnOs.y), poroso com espessura aproximada de 200 pm. A membrana da
SOFC com sitio para o transporte de ions oxigénio, ¢ um eletrélito s6lido denominado zirconia
estabilizada com ftria. Dentre os tipos de eletrélitos utilizados esse tem sido o mais eficiente para

a alta temperatura da SOFC.

Conforme DOE (2002) o eletrélito s6lido apresenta algumas vantagens, uma delas € a
flexibilidade quanto a configuragao da SOFC: planar, tubular, ou monolitica. Também se diminui
o problema de corrosdo caracteristico de células com eletrdlito liquido como a MCFC; além
disso, eliminam-se o problema de inundac@o dos poros dos eletrodos e a necessidade de bombas

para reciclar o eletrélito quente.

A alta temperatura de operacao da SOFC proporciona outras vantagens, segundo Linardi
(2006), tais como: a cinética das reagOes € favorecida em alta temperatura; a polarizagdo por
ativacdo tende a zero; dispensa o uso de metais nobres como catalisadores; e torna a SOFC

promissora para co-geragao.

O aproveitamento do calor produzido por uma SOFC tem sido objeto de estudo de varias
pesquisas tedricas e experimentais. As andlises tedricas sdo modelagens termodinamicas
realizadas por Bettmann et al. (1993), Tanaka et al. (2000), Silveira et al. (2001), Burer et al.
(2003) e Veyo (2003). O calor rejeitado por uma SOFC podera ser utilizado para producdo de
vapor, dgua quente ou fria, ar quente ou frio; dependendo do equipamento utilizado para a
recuperacdo do calor residual. Se o calor de exaustdo for direcionado a um HRSG (Caldeira de
recuperacdo) pode-se produzir vapor saturado para processo ou vapor superaquecido para
acionamento de uma turbina, o que pode fazer com que o sistema alcance uma efici€ncia elétrica
de até 65% e um aproveitamento térmico da ordem de 83%. A geracdo de frio € possivel através
do aproveitamento do calor em uma mdéquina de refrigeracdo por absor¢do atingindo uma
eficiéncia elétrica e global de 51% e 91%, respectivamente. As pesquisas experimentais mais

significativas com SOFC sao conduzidas pela Siemens-Westinghouse.

Entretanto a alta temperatura também traz desvantagens (LINARDI, 2006). Estas estdao

relacionadas principalmente a problemas de materiais como: a compatibilidade, corrosao,
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envelhecimento, microestrutura, expansao térmica, etc. Os eletrodos devem possuir
condutividade mista permitindo tanto o transporte do elétron para o circuito externo como o
transporte do fon O® para o eletrélito, uma vez que todos os componentes sio sélidos. A
volatilidade do Cr do interconector contamina a YSZ (eletrélito), e os processos de fabricacao

dos MEAs sdao complicados e caros.

Devido a alta temperatura o tempo de partida da SOFC € mais longo do que para as células
de baixa temperatura. Para atingir a condicdo nominal de funcionamento € necessdria a queima de
combustivel, essa caracteristica € considerada uma desvantagem da SOFC para aplicacdo
automotiva. Mas para plantas de producdo de eletridade de funcionamento continuo nido hd

problema.

Conforme Linardi (2006) as pesquisas atuais, com a temperatura de 1.000 °C tém sido
focadas no objetivo de resolver os problemas de materiais. E no futuro existe a possibilidade de
uma reducdo da temperatura de operagdo para 750°C a fim de que se possam usar agos ferriticos
como interconectores; melhorar a integracdo com um reformador externo; usar novo eletrélito
com alta conducdo a temperatura de operacao; usar novos materiais de eletrodo a temperatura de

operacdo (céria e 6xido de bismuto).

2.6.1 Efeito das variaveis de operacao no desempenho
Efeito da temperatura

O aumento da temperatura faz com que a perda por polarizagdo dhmica decres¢a para um
determinado valor de densidade de corrente. Aumentando-se a densidade de corrente para uma
determinada temperatura a polarizagcdo Ohmica cresce, e a condutividade idnica do eletrélito
solido decresce. A equacdo abaixo calcula o ganho de tensdao para um aumento de temperatura

(DOE, 2002):

AV =13(T, -T) (2.25)
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Efeito da pressao

O desempenho da SOFC, assim como os outros tipos de CaC, ¢ afetado pela variagdo de

pressdo. Uma equagdo abaixo € uma aproximacdo do efeito da pressdo para uma SOFC operando
a 1.000°C (DOE, 2002).

AV = 59log(%j (2.26)

1

Efeito da composicao do gas combustivel e utilizacao

Devido a possibilidade de operagao com hidrocarbonetos e misturas gasosas, os efeitos da

composi¢do do gds combustivel e do fator de utilizacdo sdo mais importantes para a SOFC do
que para a PEMFC e PAFC.

As razdes atdmicas de O/C e H/C que definem a composi¢ao do combustivel t€m um efeito
sobre o potencial de cicuito aberto tedérico que pode ser visualizado na Figura 2.8 (DOE, 2002).
Se ndao had hidrogénio na mistura gasosa entdo a relacdo H/C € igual a zero; se hd apenas

monoxido de carbono entdo a relacio O/C € igual a 1 (um); para diéxido de carbono puro a

relacdao O/C é igual a 2.
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Figura 2.8 — Efeito da composi¢ao do gas combustivel sobre o potencial de circuito aberto tedrico
de uma SOFC a 1.000 °C
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A presenca de hidrogénio no combustivel resulta em um potencial tedrico mais alto. A
reacdo de shift do mond6xido de carbono resulta na produgdo de hidrogénio, mas essa reacao nao é
favorecida a alta temperatura (1.000°C). Além disso, o potencial tedrico para a reacdao de H,/O, é
mais alto do que aquele alcancado na reagdo CO/O, a temperatura de 800°C, assim, uma maior

quantidade de hidrogénio no gds combustivel resultard em um maior potencial tedrico na SOFC.

Quanto ao efeito da composi¢do do gds combustivel na tensdo real da SOFC, resultados
experimentais foram reportados por DOE (2002). Foi testado um stack de configuracao tubular
com 15 células, sendo que em cada uma a drea ativa dos eletrodos era igual a 1,7 cm?, operando a
uma temperatura de 1.000°C. Foi utilizado ar como oxidante e combustiveis cujas composicoes
estdo ilustradas na Tabela 2.6, também as densidades de corrente produzidas pela célula estao

ilustradas nessa Tabela.

Tabela 2.6 — Resultados experimentais da operacdo de uma SOFC a 1.000°C

Gds H, CO H,0 CO, i
[%mol.mol™] | [[%mol.mol™] | [[%mol.mol] | [[%mol.mol™] | mA.cm™
1 97,0 - 3,0 - 220
2 - 97,0 3,0 - 170

O razodvel ajuste final das densidades de corrente obtidas para as duas primeiras misturas
gasosas indica que o CO é um combustivel util para a SOFC. Entretanto para um gas combustivel
com uma concentragao de 75,5 %mol.mol™! CO, e concentracdes de 1,5 %mol.mol’! H; e 3,0
%mol.mol"'CO a polarizagdo por concentracio torna-se significante e a eficiéncia é baixa (DOE,
2002). De acordo com a definicao de eficiéncia termodinamica de uma célula a combustivel, uma
maior quantidade de hidrogénio na mistura gasosa resultard em uma maior eficiéncia de uma

SOFC.

E possivel que o0 GGAS produzido a partir do processo de gaseificacio com aquecimento
indireto, seja um combustivel melhor para uma SOFC do que o GGAS produzido com o processo
a ar. O primeiro processo produz uma mistura gasosa com maior fragio molar de H, e menor

fracdo molar de N, enquanto que com o segundo ocorre uma condi¢@o inversa. Além disso, o
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primeiro produz também uma maior fracio molar de CHy, possibilitando maior produgdo de

hidrogénio com a reforma.

2.6.2 Reforma interna

A reforma' interna de um hidrocarboneto (CH,4, por exemplo) nas CaCs tipo SOFC ou
MCEC ¢ possivel devido a alta temperatura de operacdo. A energia térmica necessaria para a
reacdo endotérmica da reforma € provida pelo calor produzido pela reacdo eletroquimica
exotérmica que ocorre no stack. Segundo Larminie e Dicks (2003) a quantidade de calor
produzido no stack é duas vezes maior do que o calor necessdrio para a reacdo de reforma a

vapor.

Existem algumas vantagens da reforma interna sobre a reforma externa (LAMINIE &
DICKS, 2003). Em principio ela proporciona um controle de temperatura do stack e, portanto, a
quantidade de gds insuflado em excesso para prover a refrigeracdio da CaC torna-se
significativamente menor quando comparado aos sistemas com reforma externa. O resultado é
uma melhora na eficiéncia elétrica da CaC. O sistema torna-se mais compacto € menos oneroso
uma vez que ndo hd necessidade de um reformador externo. A conversao do metano ¢ alta
especialmente no caso da reforma DIR onde a célula consome o hidrogénio assim que ele é

produzido.

Ha duas modalidades de reforma interna, sdo elas a reforma interna direta (DIR) e a
reforma interna indireta (IIR). No primeiro caso o processo de reforma é ativado diretamente no
anodo e no segundo caso o processo de reforma € ativado numa camara em contato com o stack.
A Figura 2.9 ilustra um esquema mostrando os dois processos de reforma interna. E importante
observar que o oxidante pode ser oxigénio (O;) e di6xido de carbono (CO;) para o caso da célula

tipo MCFC, e somente oxigénio (O,) no caso da célula tipo SOFC.

1 < = o . P . .
Reforma € um processo de conversao, termoquimico e catalitico, de um combustivel liquido ou gasoso para um gis de sintese
rico em hidrogénio.
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REFORMADOR
CATLISADOR CH4 + 2H20 > 4H2 + CO2

\

CH4 + H2 .
CO2 + H20 .

GAS DE REFORMA
«—H2, CO, CH4, H20

OXIDANTE
AR(02)

AR(02) + CO2

Figura 2.9 - Esquema da reforma interna IIR e DIR. (DOE, 2002)

Conforme Larminie & Dicks (2003) a reforma tipo IIR é também conhecida como
integrada, pois a conversao do metano € feita em reformadores posicionados em contato térmico
intimo com o stack e o gds de sintese resultante da reforma (H, + CO) é direcionado para o
anodo. Nesse tipo de arranjo alternam-se camaras de reforma com pequenos conjuntos de células
e o gés de reforma € direcionado a esses conjuntos. Dessa forma as reacdes de reforma ocorrem
separadamente das reagdes eletroquimicas. A vantagem desse tipo de arranjo € o contato térmico
intimo entre o reformador e o stack; mas a transferéncia de calor para a camara de reforma ocorre
satisfatoriamente bem somente da célula adjacente a este, e o vapor para a reforma deve ser

suprido separadamente. A conversdo de metano na IIR ndo € tdo alta como na DIR.

Na reforma tipo DIR as reacdes da reforma ocorrem juntamente com as reagdes
eletroquimicas no compartimento do anodo. Segundo Larminie & Dicks (2003) e DOE (2002)
esse tipo arranjo oferece uma Otima transferéncia de calor e garante uma alta conversdao de
metano por duas razdes: o vapor de dgua proveniente da reacdo eletroquimica pode ser utilizado
na reforma a vapor; e o consumo de hidrogénio reduz a sua pressao parcial fazendo com que a

reacdo de reforma do metano seja favorecida.

Essa caracteristica da SOFC possibilita a utilizacdo de vérios combustiveis como o gas

natural, liquidos vaporizados como a nafta e querosene. Os gases de gaseificacdao do carvao e da
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biomassa também sdo atrativos para aplicacdo nesse tipo de CaC, uma vez que ndo somente 0o
hidrogénio e mondéxido de carbono podem ser utilizados diretamente, mas também o metano

(DOE, 2002).

2.6.3 Sistemas SOFC

O consorcio holandés-dinamarqués EDB/Elsam de empresas de energia, opera o sistema
que supre 109 kW elétricos e 63 kW térmicos para calefacio de residéncias do distrito da cidade
holandesa de Westervoort. A eficiéncia do sistema é em torno de 46% com valores de emissdes
de NOy, SOy, CO e compostos volateis abaixo de 1 umol.mol'1 para cada poluente (Tabela 2.7).
Uma unidade de 250 kW também foi instalada no Centro Nacional de Células a Combustivel nos

EUA.

Tabela 2.7 - Caracteristicas de desempenho do sistema de co-geracio EDB/ELSAM 100

kW

Energia elétrica (saida CA) 109 kW
Tensdo (400 V CA") 254 V (CCY)
Corrente 501 A (CC)
Eficiéncia elétrica (CA/PCI3) 46%
Poténcia térmica de saida 63 kW
Emissdes CO, 440 kg/MWh

NO, 0,2 pmol.mol™

CO, SO,, VHC* 0
Tempo total operagdo >16.000 h
Nivel ruido (a 7 m da unidade) 65 dB
Degradacdo da tensdo insignificante

1 Corrente alternada
2 Corrente continua
3 Poder calorifico inferior do gas natural

4 Compostos de hidrocarboneto voldteis.
Fonte: Siemens Power Journal (2002).

A Figura 2.10 ilustra o esquema da unidade para geracdo distribuida, com célula SOFC do
tipo tubular, desenvolvida pela empresa americana Siemens-Westinghouse, a Figura 2.11 ilustra

uma foto da mesma unidade de 100 kW construida.
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Thermal Management

Exhaust

Electrical Cahinets

Fuel
(natural gas)

Figura 2.10 - Esquema interno da unidade SOFC Siemens-Westinghouse 100kW.

Siemens Power Journal (2002)

-

Figura 2.11 - Vista externa da unidade SOFC Siemens-Westinghouse 100kW
Siemens Power Journal (2002)

A Tabela 2.8 mostra todas as instalacdes ja realizadas ou em andamento da empresa

Siemens-Westinghouse com células SOFC.
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Tabela 2.8 - Instalagdes com células SOFC da empresa Siemens-Westinghouse

Estimativa Tamanho No. de
Ano Cliente produgdo célula (mm) células Oper.(h) Combustivel
(kW) Istack
1986 TVA 04 300 24 1760 H,+CO
1987 Osaka Gas 3 360 144 3012 H,+CO
1987 Osaka Gas 3 360 144 3683 H,+CO
1987 Tokyo Gas 3 360 144 4882 H,+CO
1992 JGU-1 20 500 576 817 GNP'
1992 Utilities-A 20 500 576 2601 GNP
1992 Utilities-B1 20 500 576 1579 GNP
1993 Utilities-B2 20 500 576 7064 GNP
1994 SCE-1 20 500 576 6015 GNP
1995 SCE-2 27 500 576 5582 GNP
1995 JGU-2 25 500 576 13194 GNP
SCE-
1998 2/NECRC 27 500 576 3394+ GNP
1997 EDB/E{“ SAM- 125 1500 1152 4035 GNP
1999 EDB/E; SAM- 125 1500 1152 12577 GNP
2000 SCE 180 1500 1152 770+ GNP
PSOFC/MTG
2001 RWE 125 1500 1152 3700+ GNP

1 Gés natural pressurizado
Fonte: Siemens Power Journal (2002).

Existem protétipos de sistemas hibridos (célula a combustivel / turbina a gas) em fase de
desenvolvimento. Em um sistema hibrido a SOFC opera em uma pressdo superior a atmosférica,
o gas de exaustdo da CaC € direcionado para uma turbina a gés; essa configuracdo também ¢é
denominada por directly fired turbines onde a CaC opera no ciclo como se fosse uma “camara de
combustdo”. Calcula-se que um sistema hibrido alcance eficiéncias de até 75% em relacdo ao

poder calorifico inferior do gés natural.

Em 1999 a Siemens-Westinghouse colocou em funcionamento um moédulo de 250 kW
consumindo gds natural como combustivel. A poténcia elétrica da SOFC era de 200 kW a uma
pressdo de 3,55 bar, e a poténcia elétrica da turbina era de 50 kW. O seu rendimento situava-se
entre 55% e 60% baseado no poder calorifico inferior do gds natural. A configuracdo desse
sistema, ilustrada na Figura 2.12, apresentava uma turbina a gis de dois eixos e uma SOFC
pressurizada. Nesse sistema o ar € comprimido antes de ser introduzido no stack; os produtos ndao

reagidos na célula (hidrogénio e metano) sdo misturados com um combustivel suplementar e
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queimados num combustor que descarrega um gids a alta pressdo e temperatura. O gis é
expandido através da turbina de alta pressdo a qual aciona o compressor de ar. Apds sair da
primeira turbina o gés ainda apresenta disponibilidade de energia, estd € utilizada para producao

de poténcia na segunda turbina que aciona o gerador elétrico (SINGHAL, 1999).

Ar Exaustéo

Filtro Turbina
de
poténcia

:E Eletricidade

) Compressor Expansor

Queimador {_

. Stack
Eletricidade| gofFc

Combustivel

Recuperador

Exaustdo +— J\ﬁ >

gas
natural Desulfurizador

Figura 2.12 - Sistema hibrido SOFC/GT da Siemens-Westinghouse

Os testes com o primeiro projeto de 250 kW demonstraram a viabilidade do sistema
hibrido, mas serd necessario maior desenvolvimento particularmente no que se refere a integracao
da SOFC com a turbina a gds. Existe uma dificuldade do controle do fluxo de ar que sai do
compressor e € direcionado para a CaC; o stack pressurizado torna pior a distribuicdo do
combustivel (VEYO, 2003). Os parametros que devem ser estudados para a maximizacdo do
desempenho do sistema hibrido, segundo Burer et al. (2003), sdo: a poténcia da planta, o
desempenho da célula, a pressdo de trabalho, a temperatura de trabalho, a relagdo vapor/carbono,

a relacdo ar/combustivel e a temperatura de entrada na turbina.

A Tabela 2.9 mostra um resumo das perspectivas de evolugdo dos sistemas hibridos da

Siemens-Westinghouse no ano de 2002.
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Tabela 2.9 - Desempenho esperado dos sistemas hibridos nas classes 300 kW e 1 MW SOFC

300 kW 1 MW
Eficiéncia elétrica CA' >55% > 55%, aproximando-se 60%
Poténcia CA SOFC 244 kW 805 kW
Poténcia CA turbina gas 65 kW 220 kW
Poténcia CA total 300 kW 1014 kW
Relacdo de pressao turbina 3-4 3-4
compressor
Emissoes CO, < 350 kg/MWh < 350 kg/MWh
NOy <0,5 umol.mol'1 <0,5 umol.mol'1
CcO 0 pmol.mol™ 0 pmol.mol™
SO, 0 urnol.mol'1 <0,1 umol.mol'1
Particulados 0 pmol.mol™ 0 pmol.mol™
Nivel ruido (a 5 m da unidade) <75dB <75dB

1 Corrente alternada
Fonte: Siemens Power Journal (2002).

A despeito dos problemas técnicos do sistema hibrido a Siemens Power Systems considera
essa tecnologia promissora (SIEMENS, 2006). As pesquisas estdo sendo realizadas em hibridos
basicamente com as seguintes configuracdes: com uma CaC pressurizada ou a pressao
atmosférica; com turbinas utilizando somente os gases de exaustdo da SOFC, ou também com
queima suplementar. Tem sido demonstrado nos testes que a maior eficiéncia € a do hibrido com
célula a combustivel pressurizada e sem queima suplementar. Para aplicagdes de maior escala (20
MW) os estudos demonstram que o ciclo com queima suplementar pode alcangar eficiéncias de
mais de 70%. Esses estudos motivaram a empresa a conduzir projetos de demonstracdo de

hibridos com SOFC pressurizada visando obter as altas efici€ncias tedricas.

Testes conduzidos com protétipos de 220 kW e 300 kW demonstraram a viabilidade do
hibrido com CaC pressurizada (SIEMENS, 2006). Contudo concluiu-se que essa configuragao é
mais complexa e cara mesmo assim, devido a sua versatilidade, a pesquisa e desenvolvimento
futuros estdo garantidos. Por outro lado o sistema com SOFC a pressdo atmosférica é menos
complexo, porque requer menos integracdo com uma turbina a gds; também é mais barato e

aceita uma maior variedade de turbinas, entretanto a sua eficiéncia € um tanto inferior.

Para a Siemens (2006) a adocao do sistema hibrido no futuro exigird esfor¢os por parte dos

orgdos governamentais e da indudstria para assegurar a disponibilidade de turbinas a gés
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apropriadas para essa aplicagc@o; especialmente com um fluxo de massa satisfatorio, relagdo de

pressdo e outras caracteristicas necessarias.

2.7 O GGAS como fonte de hidrogénio

O gas de gaseificacao de biomassa, GGAS, € produzido a partir da conversao termoquimica
da biomassa realizada a altas temperaturas, entre 850 a 1.000°C. O GGAS ¢ uma mistura gasosa
composta por fragdes molares de CO, CO,, H,, CHy4, N; e hidrocarbonetos. Os reatores nos quais
se processa a conversdo da biomassa sdo conhecidos geralmente como gaseificadores. Estes
existem em vdrias configuracdes as quais, por sua vez, determinam o tipo do processo de

gaseificacao.

A composicao do GGAS estd diretamente relacionada ao tipo de processo adotado. Quando
se utiliza ar como reagente a mistura gasosa produzida apresenta alta fragcdo molar de nitrogénio e
um baixo poder calorifico inferior (até 5.000 kJ/m®> CNTP). Utilizando-se oxigénio puro obtém-se
uma mistura gasosa de maior qualidade energética uma vez que praticamente elimina-se a

dilui¢do com nitrogénio.

Existem processos que dispensam a inje¢do de oxigénio puro, nesses é feita uma separagao
das zonas de gaseificacdo e de combustdo da biomassa; essa técnica caracteriza-se por ter
aquecimento indireto. Neste processo também se pode utilizar a injecdo de vapor de dgua o que

resulta no aumento das fra¢cdes molares de hidrogénio e metano na mistura gasoa (BABU, 2003).

Conforme Bain (2004) os principais processos de gaseificacdo podem ser enumerados

dessa forma:

Updraft : gaseificador de leito fixo e correntes opostas.

Downdraft : gaseificador de leio fixo e correntes paralelas

ICFB: Indirect Circulating Fluidized Bed. Leito fluidizado circulante e acuecimento indireto.
FB: Fluidized Bed. Leito fluidizado.

IFB: Indirect Fluidized Bed. Leito fluidizado com aquecimento indireto.

PFB: Pressurized Fluidized Bed. Leito fluidizado pressurizado.
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O hidrogénio pode ser produzido através da reforma das fracdes molares de CH4, CO e
hidrocarbonetos da composicao do GGAS. O resultado do processo de reforma do GGAS deve

ser uma mistura gasosa com uma maior fragao molar de H,.

2.7.1 Reforma de combustivel

O processo de reforma de combustiveis € definido como a conversdo catalitica e
endotérmica de um combustivel liquido, sélido ou gasoso em hidrogénio. A maioria dos
processos utiliza hidrocarbonetos leves para a extracdo do hidrogénio. Os hidrocarbonetos leves
sdo aqueles com cadeias carboOnicas situadas entre o metano e a nafta com pontos de ebulicao
inferiores a 250°C. Esses compostos podem reagir com a dgua a temperatura de 800 a 900°C em
presenca de catalisadores, resultando numa mistura de gases contendo principalmente H,, CO,

CO; e CH4, também conhecida como gas de sintese (SILVA, 1991).

Os trés métodos mais desenvolvidos comercialmente de reforma sao:

1) Reforma a vapor: o combustivel aquecido e vaporizado € injetado com vapor superaquecido
numa cimara de reacio (reator). E uma reacio endotérmica, lenta e requer um grande
reformador. E normalmente realizada usando catalisadores a base de niquel. O processo pode ser
conduzido utilizando-se hidrocarbonetos leves ou pesados (Figura 2.13 (a)).

2) Oxidacdo parcial: ¢ uma oxidacdo sub-estequiométrica do combustivel. Esta reacdo ¢
altamente exotérmica e conduz os componentes para altas temperaturas (Figura 2.13 (b)).
Processos nao-cataliticos para reforma da gasolina, por exemplo, necessitam temperaturas acima
de 1.000 °C. Esse tipo de reacdo possui a vantagem do reformador ser mais compacto e leve mas
apresenta a desvantagem da alta concentracao de nitrogénio no processo.

3) Reforma autotérmica: € a combinagao dos dois processos anteriores em um unico reformador.
A reforma a vapor absorve parte do calor gerado pela reacdo de oxidagdo parcial resultando em
um processo levemente exotérmico. O reformador é pequeno, de partida mais rdpida e possui alta
eficiéncia (Figura 2.18(c)). A desvantagem é que o gés de sintese produzido contém uma alta

concentracao de nitrogé€nio significando maior consumo de energia para a purificacao.

39



O processo de reforma € utilizado industrialmente para geracdo de hidrogénio
principalmente como insumo quimico. A maior parte do hidrogénio produzido € utilizada no
proprio local de producdo principalmente pelas refinarias de petréleo, pelas industrias quimicas e
petroquimicas, sendo que o principal combustivel fossil para esse fim é o gds natural. Segundo os
dados do DOE (2002) aproximadamente 48% do hidrogénio produzido mundialmente € através

da reforma a vapor do gds natural.

r- ]
H.O(I ji (2n-2x-p+m/2)H,
O Reformador a vapor Reator de shift agua gas ﬁoz !
| ©
CHO, — > Calor H.O
‘ > (1-y)m/2 ‘
- (1-y)nCO,
Ar Queimador combustivel C 02 | 2
N ‘ 3,76xN
(O +3,76N,) 2 2
- - - - - - - - - - - - _ _|
(a)
r- ]
HO(l) i ‘ nCOz
‘ (2n-2x-p+m/2)H,
3,76xN
CHO | - 76N,
A"r moe Reformador OP Reator de shift &gua gas ‘
n(0+3,76N,) \
- - - - - - - - _ _ _ _ _ _
(b)
r- ]
HgO(|) nCO2
(2n-2x-p) (2n-2x-p+m/2)Hy
3,76xN,
CH.O, ‘ Reformador Autotérmico Reator de shift agua gas ‘
Ar
n(0+3,76N,) \
- - - - - - - - _ _ _ _ _ _

Figura 2.13 - Representacdo esquemadtica de processadores de combustiveis ideais mostrando a
alimentacdo e os produtos a partir (a) reforma a vapor, (b) oxidagdo parcial, e (c) reforma

autotérmica. (Ahmed & Krumpelt (2001)
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A relagdo estequiométrica ideal para a conversdo de um hidrocarboneto ou combustivel

oxigenado C,H,, O, pode ser escrita, de acordo com Ahmed & Krumpelt (2001):

C,H,0,+x(0,+376N,)+(2n—-2x— p)H,0() =nCO, +(2n—2x—p+m/2)H, +3,/16xN,

Onde x € a relacdo molar de oxigénio no combustivel. Esta importante varidvel de controle

determina:

(a) a dgua necessdria para converter o carbono no combustivel em CO,: 2n—2x—p;

(b) a maxima produc¢do de hidrogénio possivel: 2n—2x—p+m/2

2n—=2x—p+ml/2
n+(2n—-2x—p+m/2)+3,76x

(c) a concentracdo maxima de hidrogénio no produto:

(d) o calor da reagdo: Ah, =nAh, o, ~ (2n—-2x—p)Ahy, , —Ah

fcombustivel

onde Ah, € a entalpia de formagéo.

O laboratério de hidrogénio do Instituto de Fisica da UNICAMP trabalha com pesquisa e
desenvolvimento em reator para reforma de géds natural. O objetivo de um dos projetos é a
geracdo de eletricidade em uma comunidade isolada no Estado do Amazonas através de uma
célula tipo PEMFC. Os componentes principais desse sistema sdo: o reator de reforma, o reator
de shift, os purificadores e a célula a combustivel. O sistema ilustrado na Figura 2.14 ¢é
constituido por um reator autotérmico, um reator de para conversao do CO. Apds o reator de shift
0 gés passa por um sistema de purificacdo (contendo silica gel, carvao ativado, zedlitas), de modo
a retirar as fracoes de CO remanescente, umidade, CO, e N, CHys e outros componentes
minoritdrios. Dessa forma produz-se hidrogénio puro para alimentar uma célula a combustivel

tipo PEMFC.
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Figura 2.14 - Sistema de geragdo de hidrogénio a partir do gis natural
(Laboratério de Hidrogénio UNICAMP)

No processo de reforma de metano ocorrem as principais reacdes termoquimicas (LEE, et

al., 2005):
CH, +2H,0 = CO, +4H,(AH =163,2kJmol ™) (2.27)
CH, + H,0 = CO+3H,(AH = 205,1kJmol™) (2.28)
CO+H,0=CO, + H,(AH =—418kJmol™") (2.29)

O processo ¢ realizado conforme o esquema de reagdo global mostrado na Figura 2.15. Na
reacdo I ocorre co-producdo de mondxido de carbono a partir do metano e metanacao na reagao

do CO com hidrogénio. Na reacao II ocorre a reacao de shift entre CO e H,O e a inversa também
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€ possivel. Na reacdo III hd producdo de CO; e hidrogénio a partir de CHs (XU & FROMENT,
1989).

CHa4

Figura 2.15 - Esquema da reacao global de reforma de metano (XU & FROMENT, 1989)

Alguns testes foram realizados com reforma autotérmica de metano por Lee et al., (2005).
Os resultados da composicao de equilibrio do gds de sintese (na fase gasosa seca) foram obtidos
nas seguintes condi¢cdes de operacdo do sistema: relagdes molares O,/C = 0,57 e H,O/C = 1,22 e
temperaturas entre 300 a 800°C (Figura 2.16). Inicialmente, com o aumento da temperatura,
ocorre um aumento das concentragdes de H,, CO e CO; e decréscimo da concentracdo de CHy. A
concentracdo de H; alcanca um maximo de 41,5% a 721°C e decresce levemente a temperaturas

mais altas.
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Figura 2.16 - Composi¢do de equilibrio do gés de sintese da reforma autotérmica de metano em
fun¢ao da temperatura. (LEE, et al, 2005)
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O processo de reforma de gds metano pode ser conduzido em reator alotérmico ou em
reator autotérmico. No primeiro caso a reacdo de reforma € ativada utilizando-se o calor
produzido a partir da combustdo de metano em uma camara separada; € necessario que as duas
camaras estejam em contato térmico. A relacdo vapor / carbono (H,O/C) geralmente € de 2 a3 e
a relac@o oxigénio /combustivel (O,/CHy) € de 2. A Figura 2.17 ilustra o esquema da reforma em

reator alotérmico (LEE, et al, 2005).

H20
CH4

Air
CH4

Figura 2.17 - Esquema da reforma de metano em reator alotérmico

Por outro lado em um reformador autotérmico as reacdes de oxidacdo e reforma-vapor
ocorrem em uma mesma camara (Figura 2.18). A oxidacdo sub-estequiométrica do combustivel

(metano) proporciona calor para a reagcdo de reforma da parte ndo oxidada do combustivel.

Air, H20
CH4

>
<\

H201 | pj
CH4
Figura 2.18 - Esquema da reforma de metano em reator autotérmico
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A relacdo vapor / carbono geralmente é de 1,2 (0,97 — 1,2) e a relacdo oxigénio-

combustivel (O,/CHy) é de 0,5 (LEE, et al, 2005).

A reforma de metano produz um gis de sintese com uma quantidade de mondxido de
carbono. A partir da reacdo termoquimica deste gids com vapor de dgua, também conhecida como
“water gas shift”, produz-se mais hidrogénio. Essa reacdo é promovida em um reator de shift a
uma temperatura inferior a do reator de reforma, uma vez que essa reacdo é favorecida a

temperatura inferior a de reforma do metano.

A reacdo de shift do CO geralmente € realizada em dois reatores adiabaticos de leito fixo,
conectados em série com um resfriamento intermedidrio. O primeiro reator opera a temperaturas
entre 300 a 500°C e utiliza um catalisador a base de Fe/Cr. O segundo reator opera a temperatura
mais baixa (180-300°) e utiliza um catalisador a base de Cu/ZnO/yAl,O3 (GIUNTA et al., 2005).
A operacdo em duas etapas de shift possibilita uma maior conversdo do CO. A alta temperatura,
94% do CO é convertido em hidrogénio, resultando num gas de saida a temperatura de 220°C.
Em baixa temperatura, a conversdo do CO ¢ de 83% e a temperatura do gis de saida € de

aproximadamente 150°C.

Pode-se utilizar um tnico reator de shift operando a uma temperatura de 450°C na entrada e
a uma temperatura de 250°C na saida. O reator é do tipo carcaca e tubo, o catalisador localiza-se

no interior dos tubos e o ar de refrigeracao passa através da carcaca. (MYERS et al., 2002).

2.7.2 Tecnologia para purificacao de gases

Uma célula a combustivel de baixa temperatura como a PEMFC deve operar com
hidrogénio de alta pureza (99,99%). A méxima concentracdo permissivel do gas CO € de 10
umol.mol™”, e a presenca de gases inertes como o N, e CO, poderdo ocasionar uma maior
polarizacdo por concentracdo. Dessa forma € necessdrio que haja um sistema para a purificacao

de hidrogénio. Dentre os sistemas conhecidos serd brevemente abordado o sistema PSA.

O sistema PSA (Pressure Swing Adsorption) € comumente utilizado em industrias para a

purificagdo de gases. Geralmente emprega-se o PSA para a separacdo de oxigénio ou nitrogénio
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do ar; e na purificacdo de hidrogénio gerado de processos como a reforma catalitica de
hidrocarbonetos, por exemplo. Essa tecnologia vem sendo usada comercialmente para purificagdao

de hidrogénio desde 1966 e atualmente é adotada em larga escala (MYERS et al., 2002).

Os sistemas PSA, basicamente, funcionam pela acdo de um leito adsorvente seletivo a
determinadas espécies gasosas. Uma mistura gasosa € introduzida no leito a uma pressao elevada
e o solido adsorvente adsorve seletivamente determinados componentes, permitindo que o
componente ndao adsorvido passe através do leito como gés purificado. De acordo com Myers et
al., (2002) existem dois principios bdsicos para separar componentes de uma mistura gasosa
utilizando um material sélido: em um ocorre a adsor¢do de superficie na qual as moléculas de um
gds aderem devido a interagdo quimica preferencial. No outro é por seletividade de tamanho,
nesse caso o adsorvedor € um sélido poroso com poros de tamanho suficiente para permitir
determinadas moléculas no interior do pelete, enquanto moléculas maiores ou menores passam
pelo pelete. A energia de ativagdo requerida para produzir essa separacdo de espécies gasosas €
obtida por trabalho mecanico pela compressao da mistura gasosa. O custo desse trabalho

mecanico € um componente significante do custo operacional de um sistema PSA.

A quantidade de gds adsorvido em uma superficie s6lida é proporcional a pressdo do gas.
As moléculas em alta pressdo sao fortemente adsorvidas, até que o material adsorvente chega
numa condi¢do de saturag@o. Para regenerar o leito de adsorvente deve-se provocar o decréscimo
da pressdo e assim o gds € removido da superficie. Esse ciclo de aumento e queda de pressao é
conhecido como pressure swing. Também € possivel regenerar o adsorvente pelo aumento de

temperatura (ciclo TSA), mas € um processo mais longo e com maior consumo de energia.

A escolha do tipo de adsorvente depende da composi¢do da mistura gasosa. Para o gés de
sintese de reforma de metano o leito da PSA deve conter uma pequena camada de silica gel para
remover a dgua residual. A camada seguinte deve ser de carvdo ativado. Para reter o moné6xido de
carbono e metano utiliza-se a zedlita 5A, e para reter o nitrogénio utiliza-se a zedlita 13X ou a
10A (MYERS et al., 2002). Um ciclo simples de um sistema PSA com dois leitos consiste em

quatro passos: pressurizacdo e alimentacdo da mistura gasosa, adsor¢do das espécies quimicas,
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despressurizacao (blowndown) e purga (MYERS et al., 2002). A Figura 2.19 ilustra o diagrama

esquemadtico de um ciclo PSA com dois leitos.

1. Purga 2. Pressurizagéo 3. Adsorgédo 4. Blowndown

1. Leito 1

1. Leito 2

1. Adsorcéo 2. Blowndown 3. Purga 4. Pressurizagéo
Figura 2.19 - Esquema de um ciclo de sistema PSA com dois leitos

Durante o passo 1 a mistura gasosa a alta pressao € introduzida continuamente para o leito 2
no qual ocorre a adsor¢do preferencial das espécies quimicas. E a espécie nao adsorvida
(hidrogénio, por exemplo) € removida como produto final para fora do leito. Como a
concentracdo das espécies adsorvidas aumenta logo o sélido adsorvente fica saturado e entdo o
leito deve ser regenerado antes que mais gas possa ser processado. No leito 1 € feita a purga das
espécies residuais utilizando uma pequena quantidade do produto final (hidrogénio como gas de

arraste), dessa forma o leito 1 € completamente regenerado (GOMES et al., 2002).

No passo 2 o leito 1 € pressurizado enquanto o leito 2 é despressurizado, ocorrendo a
exaustdo das espécies quimicas para fora do leito 2. Esses dois passos completam um ciclo, o
outro ciclo € realizado similarmente nos passos 3 € 4 com adsor¢do no leito 1 e purga no leito 2,

seguido por despressurizacao do leito 1 e pressurizacao do leito 2.
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Capitulo 3

Turbinas a gas

3.1 Introducao

As turbinas a gds sdo madquinas térmicas cujo principio de funcionamento é o ciclo
termodinamico idealizado por George Brayton em 1870. Desde o fim da segunda guerra mundial
a eficiéncia do ciclo das turbinas a gds tem aumentado constantemente. Houve um continuo
avango na tecnologia dos materiais e refrigeracdo das palhetas resultando num incremento na
maéxima temperatura do ciclo Brayton. Conforme Willians & Larson (1996) o melhoramento das
maquinas € o resultado de pesquisa e desenvolvimento focado, sobretudo, em turbinas

aeronduticas para aplicacao militar.

Segundo Willians & Larson (1996) existem duas classes de turbinas a gds utilizadas para
geragdo de poténcia estaciondria: as turbinas industriais ou heavy-duty projetadas especificamente
para geracdo de eletricidade; e as leves e compactas turbinas aeroderivativas que sao uma versao
estaciondria das avancadas turbinas aeronduticas. As turbinas aeroderivativas acompanharam o
desenvolvimento tecnoldgico das turbinas aeronduticas, aquelas foram adaptadas para a aplicacao
estaciondria; a adaptacdo consistiu em atender os requisitos de margens de seguranga e maiores

ciclos de vida exigidos nas aplicacdes industriais.
As turbinas industriais heavy-duty, por outro lado tiveram um desenvolvimento tecnolégico

inferior as aeroderivativas, entretanto sdo mais robustas e resistentes e permitem a utilizacdo de

combustiveis menos nobres.
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Para ilustracdo da superioridade de eficiéncia das turbinas aeroderivativas em relacdo as

heavy-duty foi inserido o gréfico da Figura 3.1 adaptado de Willians & Larson (1996).
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Figura 3.1 - Eficiéncia das turbinas aeroderivativas e heavy-duty em ciclo combinado

O ciclo aberto simples de uma turbina a gés, estd ilustrado na Figura 3.2. Nesta a mdquina
possui um unico eixo, de modo que todos os estdgios giram em mesma rotacdo; esse arranjo €
geralmente utilizado para situagdes em que ndo ha requerimento significativo de variagdes de
rotacdo e de carga como a geragao de eletricidade de base.

O ar entra no compressor no ponto 1 a pressdo e temperatura ambiente, saindo do
compressor a pressao e temperatura elevada. O ar entra na cdmara de combust@o (ponto 2) onde é
misturado com um determinado combustivel: gds natural, gas liquefeito, querosene, gases de
baixo poder calorifico, etc. Os gases produtos da combustdo a alta temperatura e pressao acionam
a turbina de poténcia; parte da poténcia produzida por ela € consumida para acionar o compressor
e o restante fica disponivel para producdo de forca motriz. Segundo Cohen et al. (1996) os
principais parametros do projeto que afetam a eficiéncia e producao de poténcia sdo: a relagao de
pressdo no compressor, relacdo ar / combustivel, e a temperatura de entrada dos produtos da

combustdo na turbina de poténcia.
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combustao

3
Gases exaustos
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| 1 Poténcia
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Ar

Compressor

Turbina

Figura 3.2 - Ciclo simples de turbina a gas de eixo Unico

Um aumento de eficiéncia do ciclo pode ser obtido com introdu¢ao de um trocador de calor
utlizando a energia dos gases quentes para pré-aquecer o ar antes de entrar na camara de
combustdo, tal como estd ilustrado na Figura 3.3. Embora esse ciclo aparentemente seja 6timo, na

pratica somente é vantajoso para baixas relagdes de compressao.

Trocador de calor

Ar

Figura 3.3 — Turbina a gis com regenerador

Quando a flexibilidade na operacdo € importante como nos casos em que a carga de
acionamento € varidvel tal como um compressor, um propulsor de navio, um gerador, etc., a
utilizacdo de uma turbina de poténcia mecanicamente independente é aconselhdvel (COHEN, et
al., 1996). Nesse arranjo, ilustrado na Figura 3.4, a turbina de alta pressdo aciona o compressor e

os gases exaustos dela s@o direcionados para a turbina de baixa pressao.
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Figura 3.4 — Turbina a gas com turbina de poténcia independente

Uma vantagem significativa do arranjo da Figura 3.4 € que o dispositivo de partida pode ser
de tamanho menor suficientemente para acionar apenas o conjunto turbina de alta pressdo e
compressor (gerador de gases). A desvantagem é que uma queda na demanda de poténcia pode
levar a um aumento excessivo da rotacdo da turbina de poténcia, entdo um sistema de controle

deve ser projetado para prevenir essa condicdo (COHEN et al., 1996).

A variacdo da producdo de poté€ncia em ambos os arranjos é feita pelo controle do
suprimento de combustivel para a camara de combustdo. Quando se diminui a vazdo de
combustivel a relacdo de compressdo e a méxima temperatura do ciclo também diminuem, dessa

forma o rendimento térmico da maquina decresce consideravelmente em carga parcial.

O rendimento térmico da turbina a gis pode ser melhorado também através de duas formas:
diminuindo o trabalho de compressd@o no compressor e aumentando o trabalho de expansdo na
turbina (COHEN et al., 1996). A divisdo da compressio em estdgios fazendo-se o inter-
resfriamento entre os estdgios proporciona um menor consumo de poténcia; da mesma forma a
divisdo da expansdo em estigios com o reaquecimento estre eles resulta em um aumento da
producdo de poténcia. A Figura 3.5 ilustra um ciclo complexo de turbina a gds composto por
reaquecimento, inter-resfriamento e regeneragdo. Um ciclo com reaquecimento permite uma
varia¢do da produgdo de poténcia através do controle de vazao de combustivel para a camara de
combustdo de reaquecimento; assim o gerador de gases pode operar sempre em sua condicao

6tima diminuindo a ineficiéncia da maquina em condic¢Oes de carga parcial.
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Figura 3.5 - Turbina a gds com regeneracdo, inter-resfriamento e reaquecimento

No principio do desenvolvimento das turbinas a gds esses ciclos mais complexos foram
propostos para se obter um melhor rendimento térmico quando a méxima temperatura e a relagao
de pressdo ainda estavam aquém dos valores alcancados atualmente. Mas com o desenvolvimento
da tecnologia para o resfriamento de palhetas e da metalurgia a méxima temperatura do ciclo
pode ultrapassar 1650 K nos dias atuais. Dessa forma o ciclo simples passou a ser
economicamente atrativo, atualmente existem madquinas operando em ciclo simples com

eficiéncias de 39%.

Para se obter elevado rendimento térmico sem o uso de trocador de calor € essencial operar
com elevada relacdo de compressdo. Os compressores de turbinas a gés geralmente sao de fluxo
axial em razdo de sua maior eficiéncia que os de fluxo radial principalmente para grandes
unidades (COHEN et al., 1996). Mas os compressores axiais sao mais propensos a instabilidade
quando a maquina opera em condi¢cdes muito distantes das de projeto, como, por exemplo, baixa
rotacdo devido a operacdo em carga parcial; problema que é mais severo quando se tenta obter

relagdes de compressdo superiores a 8:1.

Para contornar o problema divide-se o compressor em duas ou mais se¢des separadas
mecanicamente, permitindo que cada secdo tenha uma rotacdo diferente ao contrario da
compressdo com inter-resfriamento da Figura 3.5. Quando os compressores sio mecanicamente
separados cada um € acionado por uma turbina tal como estd ilustrado na Figura 3.6, conforme

Cohen et al. (1996) esse arranjo € denominado de twin spool.
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Figura 3.6 Méaquina com arranjo twin- spool

O twin-spool foi primeiramente desenvolvido em turbinas aeronduticas, mas também ha
exemplos de aplicagdo em turbinas estaciondrias como as aeroderivativas. Neste caso pode-se
utilizar uma turbina de poténcia mecanicamente independente, ou mesmo uma turbina de baixa
pressdo para acionar o compressor de baixa pressdao e um gerador, um compressor, etc. (COHEN,

et al., 1996).

3.2 Ciclo ideal

O estudo dos ciclos ideais € importante porque eles indicam tendéncias de comportamento
dos ciclos de méquinas reais. Os ciclos ideais sdo analisados como sendo fechados, o fluido de
trabalho € uma massa de géds que é comprimida, aquecida, expandida e resfriada. Na andlise de

um ciclo ideal as seguintes condi¢des sao consideradas.

a) Os processos de compressdo e expansdo sdo adiabdticos e reversiveis, portanto
isentrépicos.

b) A variacdo da energia cinética do fluido de trabalho na entrada e saida dos componentes €
desprezada.

¢) Nao hd queda de pressao no duto de entrada, na camara de combustdo, trocador de calor,
duto de saida, etc.

d) A composic¢ao do fluido de trabalho ndo varia ao longo do ciclo.

e) A vazdo massica do fluido de trabalho é constante.

f) Transferéncia de calor no trocador de calor é completa.
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As equagdes do ciclo Brayton simples sdo escritas conforme Cohen et al. (1996). O
trabalho especifico consumido no compressor é calculado por:

wy, = (s =) G.1)
Onde:

hi,h» : respectivamente as entalpias especificas na entrada e na saida do compressor (J.mol™)

No processo 2 a 3 ocorre a transferéncia de energia pelo calor da combustdo e, portanto:

4 =13~ 1) (3.2)
Onde:
hs : entalpia especifica do fluido de trabalho na entrada da turbina (J.mol™)
O trabalho especifico produzido pela turbina de poténcia é calculado por:
wy, = (s —ha) (3.3)
Onde:

hs : entalpia especifica do fluido de trabalho na saida da turbina (J.mol™).

A eficiéncia do ciclo € a relacdo entre o trabalho liquido entregue pela turbina e o calor que
entra:

i) i)

(s ~ )

(3.4)

Fazendo o uso da relacdo isentrépica P — T, tem-se:
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L _ w1y (3.5)
T, T,

Onde:

T, : Temperatura na entrada do compressor (K)

T, : Temperatura na saida do compressor (K)
T, : Temperatura na entrada da turbina (K)
T, : Temperatura na saida da turbina (K)
E r, € arelagdo de pressdao do compressor Po/P; ¢ da turbina P3/Py.
P P,
2= r, = —2 (3.6)
P, P,

Entdo a eficiéncia do ciclo pode ser definida em fungdo da relagdo de pressdo e do
coeficiente k:

(k—1)/k
nzl_ﬂkJ (3)
r[’

Onde k € a relacdo dos calores especificos a pressao e a volume constante. A relacdo de
pressdo r, € um pardmetro muito importante, quanto maior o seu valor para uma determinada

temperatura maior serd a eficiéncia da maquina (COHEN et al., 1996).

O trabalho especifico util entregue pela turbina é:

i) (i)

t (3.8)
M M
Onde:

55



M : massa molar do fluido de trabalho (kg.mol'l)

O qual também pode ser representado em sua forma adimensional por:

S [ pmm—— L) (3.9)

T.
t=—=2 (3.10)
T,

Logo para uma determinada relagdo de pressdo quanto maior a temperatura na entrada da
turbina maior serd a eficiéncia. O valor de T3 na pratica depende da méxima temperatura em que
as partes da turbina podem ser expostas de acordo com o ciclo de vida requerido, é
frequentemente chamado de limite metalirgico. Atualmente com o avango da tecnologia de
materiais e com a refrigeracdo das palhetas essa temperatura chega a 1650 K (COHEN et al.,

1996), ou a até 1850 K para turbinas aeronduticas (LEFEBVRE, 1998).

E também para um determinado do valor de t existe um valor 6timo da relacdo de pressao

que € obtido derivando-se a equacgdo 3.9. O resultado, segundo Cohen et al., (1996) é:

r)(k—l)/k _ \/; (3.11)

):

No ciclo Brayton ideal a relagdo de temperaturas (na escala Kelvin) entre a saida e entrada

no compressor € igual a relacdao de temperaturas na turbina de poténcia, assim:

N

T.
-y (3.12)
T4

Dessa forma o trabalho especifico ttil serd maximo quando a relacdo de pressdo e as

temperaturas de saida no compressor e na turbina forem iguais. Entretanto para todos os valores
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t(k—l)/k

de r, entre 1 e , T4 serd maior que 7, possibilitando a incorporacdo de um trocador de

calor para aumentar a eficiéncia (COHEN et al., 1996).
O ciclo Brayton com regeneracao ou ciclo regenerativo utiliza os gases quentes de exaustao

da turbina para pré-aquecer o ar que sai do compressor (Figura 3.3). As equagdes para a

regeneragdo, segundo Cohen et al. (1996) s@o descritas abaixo:

Qe = hs — o (3.13)

9 max REG =hs—h> (3.14)

A eficiéncia da regeneragdo pode ser relacionada com a temperatura dos fluxos ilustrados

da Figura 3.3:

n= 9 rec :Ts_Tz (3.15)

Guax rec Lo =T

Onde:

qrec - calor de regeneragdo (J .mol™)

P ~ -1
Gyax rec - calor maximo de regeneracdo (J.mol )

No ciclo regenerativo ocorre um incremento na eficiéncia em relacao ao ciclo simples, uma
vez que o aumento da temperatura do ar antes da camara de combustdo faz com que o consumo
de combustivel decres¢a. Entretanto hd uma queda de pressdo devido a presenca do trocador de
calor fazendo com que a poténcia produzida seja reduzida em relacdo ao ciclo simples. A
regeneracdo € mais vantajosa para valores de relacdo de pressdo baixos, € sua vantagem
termodindmica diminui para valores de relacdo de pressdo maiores. Nestas condi¢des a
temperatura do ar na saida do compressor € muito proxima da temperatura dos gases de exaustdao

da turbina diminuindo a possibilidade de regeneracdo (COHEN et al., 1996).
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Uma turbina comercial que opera com regeneracao € a ST5 da Pratt & Whitney Power
Systems. Na Tabela 3.1 estdo ilustradas as caracteristicas de desempenho ISO? dessa turbina,

disponibilizados pelo fabricante.

Tabela 3.1 - Desempenho da turbina STS (Pratt & Whitney Power Systems, 2006)

Operacao Ciclo Regenerativo Ciclo simples
Poténcia [kW] Eficiéncia [%] Poténcia [kW] Eficiéncia [%]
Pico 492 34,4 563 24,6
Nominal 395 32,7 457 23,5

A temperatura ambiente afeta mais o ciclo regenerativo do que o ciclo simples, conforme
os dados do fabricante. Um aumento de temperatura de 15°C para 30°C provoca uma diminui¢do
na poténcia respectivamente no ciclo regenerativo e no simples, de 395 kW para 330 kW e de

457 para 390 kW.

O ciclo regenerativo é adotado nas micro-turbinas a gés. Sdo maquinas de baixa poténcia
(médximo de 300 kW), geralmente utilizam um compressor e turbina de fluxo radial de um dnico
estagio. A eficiéncia dessas maquinas seria bastante baixa, aproximadamente 14%, se operassem
em ciclo simples. A empresa Capstone produz modelos de micro-turbinas de 30 kW e 60 kW

com uma eficiéncia térmica de 28% (KOLANOWSKI, 2004).

3.3 Ciclo real

Conforme Cohen et al., (1996) o desempenho dos ciclos reais diferem daquele calculado

para os ciclos ideais devido aos efeitos listados a seguir.

2 . . . . . ~ . . .
As condigdes do ambiente podem variar de local para local e de regido para regido; entdo se convencionou utilizar condi¢des

padrdes como referéncia. Para as turbinas a gds estas compreendem uma temperatura de 15°C, pressdo absoluta de 1,013 bar e

umidade relativa do ar igual a 60%. Essas condi¢cdes do ambiente sdo estabelecidas pela International Standards Organization

(IS0).
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a)

b)

d)

€)

g)

Devido as altas velocidades do fluido de trabalho através da turbomdaquina a variacdo de
energia cinética entre a entrada e saida do compressor e expansor ndo pode ser ignorada.
Além do que os processos de compressao e de expansdo sdo irreversiveis e, portanto ha
uma geragao de entropia.

O atrito devido ao escoamento do fluido de trabalho provoca queda de pressdo nos
componentes.

A transferéncia de calor ndo € completa nos trocadores de calor, logo o gds comprimido
nao pode ser aquecido até a temperatura dos gases na saida do expansor.

Parte da energia mecancia produzida pela turbina € consumida para o acionamento de
componentes auxiliares como a bomba de 6leo e de combustivel. Também ocorre uma
perda na transmissao de poténcia mecanica entre 0 eXxpansor € 0 COmpressor.

Na prética os calores especificos ndo sdo constantes com a temperatura, além disso, os
valores do cp e de k também dependem da composi¢do quimica do fluido de trabalho.
Conhecendo-se a composicdo do combustivel, a temperatura na saia do compressor,
temperatura de entrada na turbina, o cdlculo da combustdo resulta na relacdo ar /
combustivel necessdria. A eficiéncia do processo de combustao € inserida para representar
a combustdo incompleta. Dessa forma a eficiéncia do ciclo pode ser definida em termos
do consumo especifico de combustivel.

Devido a combustdo a vazao madssica do fluido de trabalho através do compressor e do
expansor ndo € a mesma. Na pratica aproximadamente 1 a 2% do ar comprimido é
desviado para o resfriamento do expansor. Quando a temperatura de entrada na turbina é
superior a 1350 K entdo os discos e palhetas devem ser internamente resfriados, nesse

caso até 15% do ar comprimido do compressor deve ser utilizado para essa finalidade.

O efeito da energia cinética pode ser considerado através do conceito de entalpia de

estagnacdo. Para um fluxo gasoso com velocidade v e cuja entalpia € h que é freado

adiabaticamente e sem transferéncia de trabalho, a equac@o da energia toma a forma,

(h, —h)+ %(0-v*)=0

Logo h, € definida como:
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ho=h+to (3.16)

A temperatura de estagnacdo T,, considerando o fluido de trabalho como um gés ideal, €

definida por:
V2

T =T+— (3.17)
2c

Onde T nesta equacdo recebe a denominagdo de temperatura estdtica. Para o escoamento
através de um duto sem transferéncia de calor ou de trabalho, se a area do mesmo varia ou se a
energia cinética do fluido de trabalho € dissipada devido ao atrito, entdo a temperatura estética

varia, mas a temperatura de estagnacdo permanece constante (COHEN, et a., 1996).

Da mesma forma defini-se a pressdo de estagnacdo P, para um processo adiabético e

reversivel pela seguinte equagao:

k/(k—-1)
P (T
) :(_,,j (3.18)

Ao contrdrio da temperatura de estagnagdo a pressao de estagnagdo € constante somente na
auséncia de atrito do escoamento, portanto a queda da pressao de estagnacdo pode ser usada para

mensurar o atrito do escoamento (COHEN, at al., 1996).

3.4 Eficiéncia isentrépica do compressor e do expansor

A eficiéncia isentropica do compressor pode ser definida em termos das temperaturas de

estagnacao na entrada e na saida, assumindo calor especifico constante:

_ E _ T'UZ _Tol
W T,-T

ol

1. (3.19)
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Similarmente para o expansor,

(3.20)

7z

Considerando a definicio de 7, o trabalho ideal produzido pela turbina, (T, -T",,), é

calculado admitindo-se que a energia cinética dos gases de exaustdo pode ser aproveitada, por
exemplo, em um préximo expansor. Mas se 0s gases sdo rejeitados diretamente para a atmosfera

entdo o trabalho ideal deve ser representado pela expansdo desde a pressdo P, até a pressdo P,,
sendo que esta € igual a pressdo atmosférica P,. Com essas consideragdes a eficiéncia do

expansor pode ser representada por (COHEN, et al., 1996),

To3 _To4 (321)

(k=1)/k
- -1
P, /Pa

Na prética a maior parte da energia cinética do fluxo gasoso na exaustdo do expansor é

n =

recuperada em um difusor, o efeito verificado neste € o aumento da relacdo de pressdo da turbina.
No caso o difusor reduz a velocidade final do escoamento para um valor desprezivel fazendo com

que a pressao de estagnagdo do escoamento seja reduzida para a pressao atmosférica.

3.5 Eficiéncia politropica

Quando se realiza cdlculos de ciclo para uma gama de relagdes de pressdo, a questao que
surge € se € razodvel adotar valores tipicos fixos de 77, e 7,. Na realidade a primeira tende a um
decréscimo e a segunda a um acréscimo, respectivamente, quando a relacdo de pressdo do
compressor ¢ do expansor aumenta (COHEN, et al., 1996). Este comportamento pode ser
explicado tomando-se como exemplo a Figura 3.7, considerando um compressor axial com um

nimero sucessivo de estdgios. Se o projeto de palheta do mesmo € similar nos sucessivos
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conjuntos de palhetas entdo € razodvel assumir que a eficiéncia isentropica de um Unico estdgio,

7], , permanece a mesma através do compressor.

AT

A
AT’s Als

Figura 3.7 - Diagrama T-s

A variacao de temperatura ao longo da turbomdaquina pode ser representada pela equacdo,

AT =Y A;'s = %ZAT'S (3.22)

Como AT =AT'/n., entdo a relacdo entre a eficiéncia isentrépica de um estdgio e a de

todo o compressor é:

N, <~AT's
7. 27

(3.23)

Observando o diagrama 7-s da Figura 3.7 vé-se que a distancia vertical entre um par de

linhas de pressdao constante aumenta com o aumento da entropia, portanto AT's > AT'. Dessa
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forma, 77, <7, e esta diferenca deve aumentar com o nimero de estigios e consequentemente

com a razao de compressao.

Conforme Cohen et al., (1996) o aumento de temperatura, devido ao atrito do escoamento
em um estigio, resulta em um maior requerimento de trabalho no préximo estigio, este efeito

pode ser denominado de pré-aquecimento. De forma similar no expansor tem-se 77, > 177, , neste

caso o efeito denominado de reaquecimento em um estdgio € parcialmente recuperado como

trabalho disponivel no préximo estagio.

Essas consideracdes conduzem ao conceito de eficiéncia politrépica 77, a qual é definida

como a eficiéncia isentrépica de um estidgio elementar em um processo tal que seja constante

através de todo o processo.

Para um compressor com uma entrada 1 e uma saida 2, a relagdo entre a sua eficiéncia

politrépica e a eficiéncia isentrépica € representada pela equacdo (COHEN, et al., 1996),

T, IT, -1 (PP,

.= = — - (3.24)
7 T,/T, -1 (p,/p, )™ 1
E para a entrada 3 e saida 4 do expansor,
not (k1)1 k
- 1
P./P,,
n = (3.25)

(k=1)/k
- 1
P./P,,

As eficiéncias politropica e isentrépica apresentam a mesma informacdo de formas
diferentes (COHEN, et al., 1996). De uma forma geral a primeira pode ser interpretada como a
representacdo do estado da arte de um determinado projeto. Para a determinac¢ido do desempenho

de um dado ciclo de interesse, ou a andlise dos dados de teste de uma maquina € mais apropriado
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o uso da eficiéncia isentrOpica. Para a andlise de ciclos em uma gama de razdo de compressao é
razodvel assumir constante a eficiéncia politrdpica, e entdo se obtém a variacdo da efici€ncia

isentropica para o intervalo de razdo de compressao.

3.6 Queda de pressao e perda mecanica

A queda de pressdo corre na camara de combustdo devido a resisténcia aerodinamica da
estabilizacdo de chama e do empuxo produzido pela reacdo exotérmica (COHEN et al., 1996).
Quando um trocador de calor € incluido havera perda de pressao pelo atrito nas passagens do ar e
dos gases de exaustdo da turbina. As perdas de pressdao fazem com que haja diminuicdo da
relac@o de pressdo da turbina em relagdo ao compressor reduzindo o trabalho ttil produzido. Uma
boa aproximacio pode ser obtida considerando-se essas perdas como uma fracao fixa da pressao
de saida do compressor. O valor aproximado para a camara de combustdo € de 2 a 3% e para o

trocador de calor cerca de 3%. A pressdo de entrada na turbina pode ser calculada pela seguinte

equacao:
AP, AP
P=P|1-—L——"« (3.26)
P2 P2
Onde:

AP, : perda de pressdo na cAmara de combustao;

AP,, : perda de pressdo no trocador de calor.

Uma perda mecanica ocorre na transmissdao de poténcia da turbina para acionar o
compressor. Essa perda € pequena e pode-se assumir o valor de 1% da poténcia necessdria para
acionamento do compressor. Uma vez que a eficiéncia de transmissdo de poténcia seja
representada por 7,,, entdo o trabalho necessario para acionar o compressor ¢ (COHEN, et al.,

1996):
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w, =—= (3.27)

3.7 Combustao

A eficiéncia de ciclos reais deve ser definida em termos da vazdo mdssica de combustivel
por unidade de poténcia produzida, ou seja, do consumo especifico de combustivel. Para tanto é
necessario encontrar a razdo combustivel / ar. Para um ciclo a temperatura na entrada da camara
de combustdo pode ser calculada, e a temperatura na entrada da turbina deve ser especificada. O
problema € entdo o de calcular a razdo, combustivel / ar, requerida para transformar uma unidade

molar de ar a temperatura 7,, e f (mol de combustivel) a temperatura 7, em (1 + f) mol de

produtos da combustdo a temperatura 7, .

Desde que o processo ¢ adiabatico sem transferéncia de trabalho a equacao da energia, para

o processo de combustao pode ser escrita dessa forma (COHEN, et al., 1996):
(14 £)c e (T, —298,15)+ fAhas + ¢ pur (298,15-T,, )+ fc,r (298,15-T,) (3.28)
Onde:

Ahos entalpia de reacdo a temperatura de referéncia, 25°C (J .mol™)

c »¢ - calor especifico médio dos produtos da combustdo (J.mol.K™)

c par - calor especifico médio do ar (J .mol'l.K'l)

¢, : calor especifico médio do combustivel (J mol' K™

A entalpia de reacdo por unidade molar do combustivel, Ah>s, é calculada considerando a
4gua, dos produtos da combustio, na fase de vapor. E a variacio de entalpia resultante da reacio
dos elementos a pressdo absoluta de 101,325 kPa, iniciando e terminando a temperatura absoluta

de 298,15 K. Para uma mistura ideal de gases a entalpia de reacao pode ser escrita como:
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Ahas = Z Vip hm (To )+E0ﬂ’ ]— z Vi th (To )+;l0ﬂ€ ] (3.29)
i=1 Jj=1

Onde:
yip : fracdo molar do elemento i na mistura dos produtos (mol.mol™)

yig : fracdo molar do elemento i na mistura dos reagentes (mol.mol™)

EO s entalpia de formacao do elemento (J .mol'l)

Neste caso, assumindo que a temperatura do combustivel € igual a temperatura de

referéncia, o quarto termo da equacdo 3.28 é zero. O termo certamente € pequeno porque f €

baixo (= 0,02) e o c o para hidrocarbonetos liquidos é de aproximadamente 2 kJ.kg'l.K'l.

Evidentemente no processo de combustdo real sempre hd formacao de outros compostos
devido a dissociacdo dos produtos, fazendo com que a eficiéncia da combustdo ndo seja igual a
100%. O método mais conveniente de se determinar as perdas na combustdo € pela introducdo da

seguinte defini¢do de eficiéncia do processo, conforme Cohen et al. (1996),

7, = f(tedrico) —» AT (3.30)
f(real) - AT
Ou também dessa forma:
- AT(recfl) (3.31)
AT (tedrica)

Uma vez que f seja conhecido o consumo de combustivel ny € calculado por f -n, onde n
€ o fluxo molar de ar. O consumo especifico de combustivel SFC pode ser encontrado

diretamente pela equacao,
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SFC = (3.32)
Wl‘
Onde:
w, : trabalho produzido pela turbina por unidade de vazao mdssica de ar kW kg'.s™h
A eficiéncia térmica do ciclo € definida pela equagao:
p=I (3.33)
f Qin

Onde Q, € a taxa de fornecimento de calor devido ao poder calorifico inferior do

combustivel. Para maquinas reais os fabricantes preferem utilizar o conceito de heat rate no lugar

da eficiéncia. O heat rate é definido por:

HR =SFC-Q, (3.34)

Ele expressa o calor necessario para produzir uma unidade de poténcia. Normalmente o

heat rate é dado em kJ.kWh™.

Contudo, existe a defini¢do fundamental baseada na razio entre a energia real liberada e a
quantidade tedrica disponivel. As duas defini¢cdes representadas pelas equacdes 3.30 e 3.31
diferem da fundamental porque uma pequena capacidade térmica adicional dos produtos surge
devido ao aumento da necessidade de combustivel para produzir uma determinada temperatura.
Mas na pritica a combustdo é quase completa (98 — 99%), tornando dificil mensurar com
acuracidade a eficiéncia, portanto, as trés defini¢des de eficiéncia produzem virtualmente o

mesmo resultado conforme Cohen et al. (1996).
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3.7.1 Efeito do poder calorifico do gas sobre o desempenho da turbina a gas

Virias caracteristicas do combustivel afetam o desempenho de uma turbina a gés, dentre
elas foi abordada a do poder calorifico. Pela definicao de Lefebvre (1998) os gases de baixo
poder calorifico situam-se entre 3.728 kJ.m™ a 13.048 kJ.m™ (CNTP). Para a maioria dos gases
de médio e alto poder calorifico os combustores tradicionais das turbinas a gas podem funcionar
satisfatoriamente sem um significativo comprometimento do desempenho. Entretanto, conforme
Boyce (2001) a variacdo de PCI aceitdvel para uma turbina é de mais ou menos 10%. Essa
informacao € baseada no indice Wobbe do gas. Este é uma relacao entre o poder calorifico do gis
e a sua densidade relativa ao ar nas mesmas condi¢des de temperatura e pressdo. A sua
importancia estd na quantidade de energia por volume que pode passar através de um orificio

com a queda de pressao correspondente. O indice Wobe é definido pela equacao:

Wobbe = P—CI (3.35)

Ip

A flamabilidade dos gases de baixo poder calorifico € bastante dependente da mistura de
metano e outros gases inertes. Por exemplo, uma mistura de CH4/CO, com PCI de
aproximadamente 8.947 kJ .m” é mais inflamavel que uma mistura de CH4/N, com PCI de 5.592
kJ.m>. Um gés combustivel com valor de PCI préximo ao tltimo tem um limite de flamabilidade

muito restrito quando comparado com o metano (BOYCE, 2001).

Nesse sentido houve experiéncias com a operacdo de GGAS em modelos de turbinas
aeroderivativas tais como a GE LMS5000 e LM2500. Segundo Larson e Consonni (1994) o
desempenho das maquinas € satisfatorio desde que a fracdo molar de hidrogénio no GGAS tenha
um valor minimo de 0,1 mol.mol™. Isso é devido a que a velocidade de propagacdo de chama do
hidrogénio é consideravelmente superior a dos outros gases, o que garante a estabilidade da

combustao.

Além da estabilidade da combustido outro fator importante que estd relacionado ao poder
calorifico do géds € o limite de escoamento massico pela turbina. Para fornecer a mesma energia

do gés natural, um gés de baixo poder calorifico deve ser suprido a uma taxa de até sete vezes a
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do gds natural em base volumétrica; e em base massica essa taxa pode chegar a dez vezes. Um
maior volume de combustivel exige maior didmetro de tubulagdes e vélvulas e conseqiientemente
maiores custos; tanto mais se o gas for direcionado para a turbina a alta temperatura (BROOKS,

2000).

Com relacdo ao trabalho produzido pelo expansor da turbina devido a composi¢dao do gés
combustivel Brooks (2000) faz as seguintes observacdes. Se o combustivel gasoso consiste
somente de hidrocarbonetos sem gases inertes € sem oxigénio, entdo o trabalho produzido pela
turbina aumenta a medida que o poder calorifico aumenta. Neste caso os efeitos da entalpia sdao
maiores do que os efeitos do fluxo de massa. Por outro lado, quando a quantidade de gases inertes
aumenta no combustivel o poder calorifico decresce, mas o trabalho produzido aumenta. Isto é
devido ao maior fluxo de massa que ird passar pela turbina, uma vez que para se obter a mesma

temperatura de chama € necessdria uma maior injecdo de combustivel.

A Figura 3.8, adaptada de Brooks (2000), ilustra o efeito de varios combustiveis gasosos na

poténcia produzida pela turbina, utilizando o gis metano como referéncia.
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Figura 3.8 - Efeito da composi¢do do combustivel na porcentagem da poténcia produzida
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Uma vez que as turbinas s@o projetadas para operar em condi¢des de escoamento inferiores
ao limite de choque na entrada do expansor, existem trés modificacdes possiveis para que a
grande massa de gases resultante de um combustivel de baixo poder calorifico possa ser
acomodada no mesmo expansor (LARSON & CONSONNI, 1994). A primeira € uma reducido na
temperatura de entrada na turbina; a segunda € uma elevacdo da pressao do géas; e a terceira €
extracdo de ar na descarga do compressor. A primeira resulta em um decréscimo da efici€ncia; na
segunda, a elevacdo da pressdao de entrada na turbina forca a elevacdo da relagdo de pressdao do

compressor e aproxima-o de seu limite de stall’.

A segunda alternativa também tem a desvantagem do consumo de energia para a
compressao do gds combustivel. Uma vez que qualquer turbina a gis requer que o combustivel
seja suprido a pressdo de operacdo da camara de combustio (relagdo de pressdo do compressor),
logo o consumo de energia na compressao serd maior no caso de gases de baixo poder calorifico
(KOLANOWSKI, 2004). Essa ¢ uma desvantagem em sistemas de gaseificacdo que operam a

pressao atmosférica.

Na terceira alternativa, a extracdo de ar do compressor para alimentar um gaseificador
pressurizado de leito fluidizado elimina as desvantagens citadas e aumenta a eficiéncia do
sistema. Segundo Larson & Consonni (1994) as vazdes de ar para o gaseificador e para o
escoamento do gds s@o muito proximas; dessa forma a diferenca entre o escoamento massico
através da turbina e do compressor € desprezivel, em conseqiiéncia disso tem-se um aumento

marginal da relag@o de pressdo e uma reducdo do risco de stall.

Gases de gaseificacao freqiientemente estao saturados com vapor de dgua (pré-limpeza do
gds a quente). De acordo com Hoeft et al. (2003) a presenca do vapor de dgua eleva a
condutividade térmica e a entalpia dos produtos da combustido; o que melhora o coeficiente de
transferéncia de calor bem como a temperatura na seccao da turbina. Esta situacdo eventualmente
poderd exigir um controle da temperatura de chama para preservar as palhetas e outras partes

vitais.

Stall é uma situagdo decorrente do fluxo de ar anormal através de um estdgio do compressor axial, causando instabilidade e
queda de poténcia da maquina.
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Devido aos efeitos mencionados, de acordo com Brooks (2000), cada modelo de turbina
devera ter diretrizes de aplicacdes em fluxos, temperaturas e poténcia. Entretanto para a maioria
dos casos de operacdo com gases de baixo poder calorifico a poténcia e eficiéncia do ciclo serdao

iguais ou superiores aquelas obtidas com gas natural.

3.8 Ciclo com injecido de agua ou vapor

A injecdo de dgua ou vapor de dgua € uma técnica empregada para diminuir as emissdes de
NOx e aumentar a poténcia produzida. O aumento de poténcia estd relacionado ao aumento da
vazdo madssica que passa pela turbina. A diminui¢do das emissdes de NOx estd relacionada a

diminui¢do da temperatura de chama pela injecao de 4gua ou vapor na camara de combustao.

De uma forma geral a 4gua € injetada na camara de combustdo e o vapor € injetado apds a
descarga do compressor ou na turbina de poténcia. A quantidade de 4gua injetada no combustor é
limitada a 3% da vazao de ar, e a quantidade de vapor injetado na descarga do compressor é
limitada em 12% da vazdo de ar. A poténcia produzida pode aumentar em até 25% (BOYCE,
2001). Segundo Brooks (2000) as turbinas fabricadas pela empresa General Electric aceitam uma
injecdo de vapor na camara de combustao igual a 5% do fluxo de ar do compressor. O vapor deve

ser superaquecido e estar 2 mesma pressao do combustivel.

A Figura 3.9 ilustra o efeito da injecdo de vapor na camara de combustdo da turbina a gas
modelo MS 7001EA da empresa General Electric (BROOKS, 2000). O heat rate melhora com a
injecdo de vapor, o mesmo nao ocorrendo com a inje¢do de dgua devido ao maior consumo de
combustivel para elevar a energia da d4gua para as condicdes da camara de combustdo. O eixo das
abscissas refere-se a temperatura ambiente, e o eixo das ordenadas refere-se ao aumento de

poténcia.

O vapor pode ser produzido a partir do aproveitamento dos gases quentes de exaustdo da
turbina em um HRSG conforme mostra a Figura 3.10. Essa técnica € conhecida como STIG
(Steam Injected Gas Turbine), e se torna vidvel se a eletricidade extra produzida € utilizada
quando o requerimento de vapor de uma planta decresce. Um exemplo ilustrativo é o reportado

por Willians e Larson (1996) da turbina General Electric aeroderivativa LM 5000; em ciclo
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simples produzia uma poténcia de 33 MW com 33% de eficiéncia operando com gas natural.
Essa mesma turbina com inje¢do de vapor chegava a produzir 51 MW com 40% de eficiéncia.
Atualmente a turbina aeroderivativa GE LM 2500 chega a 39% de eficiéncia em ciclo simples

operando com gds natural, conforme o catdlogo do fabricante.
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Figura 3.9 - Variacdo de poténcia pela injecdo de vapor (Adaptado de Brooks, 2000)

Alguns resultados de desempenho do ciclo STIG para o GGAS foram reportados por
Larson et al. (1991) e Willians & Larson (1996) e estido ilustrados na Tabela 3.2. As duas
primeiras colunas referem-se ao desempenho do ciclo simples com co-geracdo, e as outras duas
colunas referem-se ao desempenho do ciclo STIG para maximizacao da producdo de eletricidade.

As eficiéncias dessa Tabela estdo embasadas no poder calorifico da biomassa.

Tabela 3.2 - Desempenho de sistemas com turbinas aeroderivativas em ciclo STIG, com relagcdo
ao PCI da biomassa.

Ciclo simples Ciclo STIG
Poténcia [MW]  Eficiéncia [%] Poténcia [MW]  Eficiéncia [%]
LM 5000 39 28,6 51,5 32,5
LM 1600 15 27,1 20 30,8
LM 38 4 26,5 5.4 30,1

72



Vapor de processo Exaustao
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Figura 3.10 - Ciclo STIG (Adaptado de Willians & Larson, 1996)

Os dados da Tabela 3.2 indicam uma a maior produgdo de poténcia e eficiéncia quando as
turbinas aeroderivativas operam em ciclo STIG. Entre as mdquinas consideradas observa-se que

ha um aumento médio de 33% da poténcia produzida.

Para se ter uma referéncia para a eficiéncia do ciclo STIG em relagdo ao poder calorifico do
GGAS elaborou-se a Tabela 3.3. Esta foi embasada no balanco de massa e energia de uma planta
de producdo de eletricidade a partir do processo de gaseificacdo pressurizado IGT, reportado por

Larson et al. (1991).

Tabela 3.3 - Desempenho de sistemas com turbinas aeroderivativas em ciclo STIG, com relagcdo
ao PCI do GGAS.

Ciclo simples Ciclo STIG — maxima eletricidade
Poténcia [MW]  Eficiéncia [%] Poténcia [MW]  Eficiéncia [%]
LM 5000 39 36,6 51,5 41,6
LM 1600 15 34,7 20 39,4
LM 38 4 33,9 5.4 39,6
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Capitulo 4
Exergia

A andlise termodinidmica foi feita a partir de uma modelagem computacional utilizando o

programa EES® (Engineering Equation Solver V7. 450).

A primeira Lei da Termodinamica estabelece o balanco de energia para um volume de

controle (BEJAN, 1996):

our dt

2 2
. o | | ' . i
Q°+ZQ"_WVC+%:’”{/%+%+gzi}—2m{hj+?+gzj}: Mlve @1

Onde:

m : vazao massica (kg.s’l)

h : entalpia especifica (J.kg™)
ch : trabalho por unidade de tempo (J.s™")

Q : calor transferido por unidade de tempo (J .s'l)
gz : energia potencial (J.kg™")

V2 energia cinética (mz.s'z)

A derivada temporal que aparece na equacao 4.1 representa o actimulo ou perda de energia

do fluido contido no volume de controle, no regime permanente essa derivada é nula.
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Considerando a Segunda Lei da Termodinamica o balanco de entropia para um volume de

controle pode ser obtido através do teorema de Gouy-Stodola (BEJAN, 1996):

ds - - ' ).

Bie ySmys,-Smis,-Lo-y2_s,, (42)
dt our IN TO i 7—:

Onde:

Qo : transferéncia de calor com o entorno (J .s'l)

Q; : transferéncia de calor com outro volume de controle (J .s'l)

si : entropia especifica do fluido que entra no volume de controle (J.kg™'.K™)
sj : entropia especifica do fluido que sai do volume de controle (J.kg'.K™)

Seen : taxa de geracdo de entropia dentro do volume de controle (J sTKY

A derivada temporal na equagao 4.2 representa a taxa de variacao de entropia no interior do
volume de controle e € igual a zero no regime permanente. O segundo e o terceiro termo da
esquerda dessa equacdo referem-se a taxa de transferéncia de entropia pelo fluxo de massa que
entra e que sai do volume de controle, e € avaliado a partir do cdlculo da propriedade entropia. O
quarto e quinto termo da esquerda referem-se a taxa de variacdo de entropia devido a
transferéncia de calor com o entorno e/ou com outros volumes de controle. O termo da direita € a

taxa de geracdo de entropia no volume de controle.

A andlise termodinamica de um processo exige o conhecimento de propriedades dos fluidos

de trabalho. A entalpia de um gés ideal pode ser calculada a partir da integral do calor especifico:

hi (T) = Ei(TO) + ICP(T)l dT (43)

hi entalpia especifica do elemento i (J.mol™)

¢, : calor especifico 2 pressdo constante (J.mol'.K™)
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No programa computacional EES® os valores calculados de entalpia para o gas ideal sao
baseados nas tabelas JANAF (STULL & PROPHET, 1971). Nestas, os valores da entalpia de
substancias elementares (N;, O,, H», etc.) sdo nulos a temperatura absoluta de 298,15 K e pressao
absoluta de 101,325 kPa. Os valores da entalpia de substancias ndo elementares a temperatura de

298,15 K sdo iguais a sua entalpia padrao de formagao (EES, 2004).

Para uma mistura ideal de gases a entalpia pode ser calculada dessa forma:
n=%"y. () 4.4)

Onde:

yi : fracdo molar do elemento i na mistura (mol.mol™).

Uma combinacio das duas leis da Termodindmica citadas anteriormente resulta no conceito
de disponibilidade ou exergia. Vérios trabalhos foram realizados no sentido de desenvolver
modelos para andlise exergética de processos. Dentre eles destaca-se o de Szargut & Petela

(1965).

Segundo Szargut (1980) a exergia € o trabalho médximo que pode ser extraido do conjunto
sistema — meio ambiente, quando sdo permitidas interacdes entre eles até que se atinja o
equilibrio termodinamico. Quando o equilibrio € alcancado, se diz que o sistema se encontra no
estado inativo irrestrito. Ao contrdrio da energia, a exergia de um sistema pode ser destruida se
este sistema sofre processos irreversiveis. Além disso, os valores da exergia de dois sistemas com
a mesma quantidade de energia podem ser muito diferentes, o que indica que a energia de um
desses sistemas pode ser mais bem aproveitada na producdo de trabalho. Assim, pode-se dizer

que a exergia € uma medida da qualidade de energia.
O equilibrio de pressd@o e temperatura, entre um sistema que sofre um processo € o

ambiente, estd inserido no conceito de exergia fisica ou termomecanica, conforme Kotas (1995).

Uma vez que nem toda a energia contida em um sistema poderé ser transformada em trabalho, a
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sua exergia serd sempre menor que a sua energia interna; ou se tratando do fluxo de matéria
saindo de um volume de controle a sua exergia serd sempre menor que a sua entalpia. A energia
serd igual a exergia quando a primeira for: energia cinética, potencial, trabalho mecanico de eixo
e energia elétrica.

O balango de exergia fisica para um volume de controle é representado pela seguinte
equacdo (KOTAS, 1995):

. dEXI . 2 2 . T .
W e = ——2 +Zm h+v—+gz—T0s —ZM h+v—+gz—T0s +ZQ1‘ -2 =T, Scn (4.5)
dt ™ 2 2 ; T

our i

Onde:

_dEx,,  dU+PRV-T,S),

dt dt

No termo da derivada temporal estao inseridos: energia interna, trabalho contra a atmosfera,
e calor dissipado para a atmosfera; a soma algébrica representa a variacdo da exergia do fluido
dentro do volume de controle. O segundo e terceiro termos da direita da equagdo 4.5 representam
o balango de exergia carregada pelos fluxos de entrada e saida de massa no volume de controle.
O quarto termo da direita representa a exergia carregada pelos fluxos de calor que entram ou que
saem do volume de controle para outro volume de controle. O tultimo termo da direita representa
a destruicdo de exergia. Em relacdo a equacdo 4.1 a transferéncia de calor para o ambiente
desapareceu, a exergia carregada por essa interacdo estd implicita no termo de destruicdo de

exergia.
O termo da exergia destruida também € conhecido como ‘“trabalho perdido” e estd

associado com o grau de irreversibilidade de um processo. De acordo com o teorema de Gouy-

Stodola a irreversibilidade € diretamente proporcional a geracao de entropia (BEJAN, 1996):

[=T,-S n (4.6)
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Para um volume de controle através do qual escoa uma mistura ideal de gases a exergia

fisica especifica do componente i da mistura € calculada pela equacgao,
€Xph(;) = (him —h ) )_ T, (Si<T,P) - Si(To’IJ(J)) 4.7)

A exergia especifica da mistura é,

e = vilexm) 4.8)

i=1

Entdo a exergia de fluxo da mistura ideal de gases pode ser representada pela equagao:

Ex,, =nlex,) 4.9)

Onde:

TR exergia fisica da mistura ideal de gases (J.mol™")

E x,, :taxa de transferéncia de exergia (J.s)

Ty : temperatura absoluta do ambiente de referéncia (K)
P : pressdo no interior do volume de controle (Pa)

Py : pressdo absoluta do ambiente de referéncia (Pa)

ﬁ : fluxo molar da mistura ideal de gases (mol.s'l)

A propriedade entropia de um gés ideal pode ser calculada pela equacdo abaixo:

— —_ T - . . P
Si(r.p) = Si(z,.p,) T I[%de - R.IH(FI (4.10)

T0 0

Onde:

R : constante universal dos gases (8,314 J .mol'l.K'l)
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si : entropia especifica do elemento i (J.mol" . K™)

P; : pressao parcial do elemento i (Pa)

No programa computacional EES® os valores de entropia dos gases ideais sao baseados nas
tabelas JANAF (STULL & PROPHET, 1971). Nestas, os valores de entropia de referéncia “sp”
caracterizam-se a pressao absoluta de 101,325 kPa. A entropia de qualquer substincia € nula no

zero absoluto, de acordo com a terceira lei da termodinamica (EES, 2004).

O valor da entropia para uma mistura ideal de gases pode ser calculado dessa forma:

Ezzn:yi(}i) @.11)

Contudo, o conceito de exergia é mais amplo do que o da exergia fisica. Ele também deve
inserir o equilibrio quimico de um sistema com o entorno ao final de um processo, admitindo-se

uma troca de massa entre eles até que seja alcangado o equilibrio das espécies quimicas.

O célculo da exergia quimica baseia-se na suposicdo de que a mistura ji esteja em
equilibrio de temperatura e pressdo com o entorno de referéncia, mas com uma composicao
quimica diferente da do entorno. Conforme Kotas (1995) a exergia quimica é o resultado de um
processo idealizado em que se retira cada substancia da mistura através de uma membrana
semipermedvel; durante esse processo ocorrem interagdes reversiveis de trabalho (variacdo de
energia livre) com o entorno até que o potencial quimico da substincia se iguale ao seu padrao no

entorno.

Mas € necessdrio separar duas situacdes possiveis: uma € tal que as substincias que
compdem o sistema também compdem o ambiente padrdo (ex: CO,, O, Ny, H,O); e na outra as
substancias do sistema nao sdo componentes do ambiente padrao (ex: CO, CHy, H, CoHy). A
primeira, de acordo com Li (1996), denomina-se equilibrio difusivo e para cada componente de
uma mistura de gases ideais a exergia quimica pode ser calculada a partir da variacdo do

potencial quimico:
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_ _ ([,
e.xch(i) = ll'li,o _ll'li,oo = RTO 11’1 _— (4.12)

i°00

Onde:

exqn(;) : exergia quimica especifica da substincia pura i (J .mol™)

w0 : potencial quimico da substancia i (J.mol™)

oo : potencial quimico da substancia i entorno de referéncia (J.mol™)
P;o: pressdo parcial da substancia i na mistura (Pa)

P o pressao parcial da substancia i no entorno de referéncia (Pa)

Ou, também, a exergia quimica da substanca pode ser calculada a partir da variacdo de

entropia num processo:
€Xchi = _TO (Si’O(TO»Pi,O) - Si’OO(TO»Pi,OO)) (4.13)

Onde:
s;0: entropia da substancia i (J .mol . K™");

. N N 1 -1
Si00 . entropia da substancia i no entorno de referéncia (J.mol .K™).

A exergia quimica de uma mistura ideal de gases, cujas substancias também compdem o

entorno de referéncia, pode ser calculada utilizando a equagdo:

(4.14)

Onde:

exa : exergia quimica da mistura ideal de gases (J.mol™)
yi0: fracdo molar do componente i na mistura (mol.mol™")

yio0 : fracdo molar do componente i no entorno de referéncia (mol.mol™)
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A segunda situacdo, na qual as substancias da mistura ndo compdem o entorno de
referéncia, exige uma outra forma de equacionamento. Primeiramente € necessdrio definir um
entorno de referéncia composto por uma série de substancias padrao. Em seguida identifica-se no
ambiente padrdo as substancias que podem interagir quimicamente com o componente quimico

que se deseja calcular a exergia quimica (KOTAS, 1995).

Nesse sentido € oportuno citar a camara de equilibrio de Van’t Hoff. A Figura 4.1 ilustra
um processo idealizado demonstrado por Kotas (1995) para o cdlculo da exergia quimica,

utilizando o monéxido de carbono como exemplo.

q0 Ambiente [Po, To, (Poo)O2, (R0 )CO2]

YOI IIIIIIY. 'SP I PP ISP IF I NI I I 5
Fg
Camara de Es
co equilibrio -/1/202
— de #—ﬂg_—
Po, To Van’t Hoff PO, TO &
P

CO + 1202 CO2 coz
+ <> 24
o=cons\ToPooleos
¥ S

co2
| -(AGgho \}\
pa—— z L (ol

1:\-
(Esleo

d

S

Figura 4.1 - Camara hipotética de equilibrio de Van’t Hoff (Adaptado de Kotas, 1995)

Segundo Kotas (1995), nesta camara de equilibrio hipotética o monéxido de carbono entra
a pressao e temperatura de referéncia. O oxigé€nio a pressao parcial e a temperatura de referéncia
€ pressurizado isotermicamente até a pressao do ambiente, portanto um trabalho € realizado sobre
o sistema. No interior da camara ocorre a formacdo de di6xido de carbono a pressdo e
temperatura constante (Py e Tp), resultando em uma variacdo da energia livre de Gibbs. Esta
variacdo € igual ao trabalho gerado (ou consumido) no sistema. Finalmente o diéxido de carbono
formado, a pressao Py, € despressurizado até que esteja a pressio de equilibrio dele no ambiente.
A exergia do monéxido de carbono puro, a Py e Ty, serd a soma de todos os trabalhos de

compressao, descompressao e o gerado na camara.
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Portanto, a exergia quimica de uma substincia pura que ndo compde o entorno de
referéncia € calculada a partir da seguinte contabilizacdo: a soma da variacdo da energia livre de
Gibbs de uma suposta reagdo e as exergias quimicas padriao dos produtos formados em equilibrio

com o ambiente. Assim:

— — — (p) -=. (kR
exoch(i) =-Ag , +RI, ln(P—OJ — RT, ln( 0 J (4.15)
P R

i,00

Onde:
- Agf : Variacdo da energia livre de Gibbs molar da reacio (J.mol™)

A exergia quimica de uma mistura ideal de gases, que ndo compdem o entorno de

referéncia, pode ser calculada utilizando a seguinte equacdo (KOTAS, 1995):
exa = Z y, .Zxoch(i) +RT, z y,.In.y, (4.16)
i=1 i=1

Onde:

—0
. . 0t ~ . . -1
ex () : exergia quimica especifica padrao molar do componente 1 da mistura (J.mol )

. . o . . -1
exq: :exergia quimica especifica da mistura ideal de gases (J.mol )

Considerando as definicdes de exergia deve-se observar que a escolha do ambiente de
referéncia € decisiva para que o cdlculo tenha significado. Deve-se caracterizar o ambiente

cuidadosamente em termos de pressao, temperatura € composi¢cao quimica.
Muitas propostas foram feitas com o objetivo de estabelecer um ambiente de referéncia.

Dentre elas destaca-se a proposta feita por Szargut (1980), Morris & Szargut (1986) e Szargut et
al. (1988). Na Tabela 3.1 estd ilustrada a proposta de Szargut et al. (1988). Para um conjunto de
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elementos quimicos presentes na atmosfera foram adotados como referéncia o estado em que eles
se encontram na atmosfera padrdo. A composi¢do dos gases é dada com base na fase gasosa
umida, assim como as pressdes parciais dos componentes. A temperatura de referéncia € de

298,15 K e a pressdo atmosférica padrdo € igual a 99,31 kPa.

Tabela 4.1 - Atmosfera padrdo proposta por Szargut et al. (1988)

Elemento Férmula Fragao molar Pressdo parcial ~ Exergia quimica
quimico padrao quimica [mol.mol™] padrao P; g padrao
[kPa] [kJ.kmol ']
Ar' Ar' 0,00912 0,906 11.690
C (grafito) CO; 0,000337 0,0335 19.870
D, D,0O 0,00000344 0,000342 31.230
H, H,O 0,0221 2,2 9.490
He He 0,0000048 0,000485 30.370
Kr Kr 0,000000976 0,000097 34.360
N, N, 0,763 75,78 720
Ne Ne 0,0000178 0,00177 27.190
0, 0O, 0,2053 20,39 3.970
Xe Xe 0,000000087 0,0000087 40.330
1 - Argdnio

Szargut et al. (1988) também propuseram uma atmosfera padrdo de composi¢do quimica
mais simples e que € util para o cdlculo da exergia quimica do GGAS e do gés de reforma, por
exemplo. Os autores sugeriram reunir a fracdo molar dos gases raros e deutério com a fracao
molar de nitrogénio, dessa forma a atmosfera padrao seria composta de apenas quatro compostos
quimicos padrdes. A Tabela 4.2 ilustra esta proposta, a qual foi utilizada para o calculo das

exergias quimica e fisica neste trabalho.

A razdo da utilizagdo da composi¢cao da atmosfera padrao ilustrada na Tabela 4.2 € que as

reacOes termoquimicas dos processos de reforma envolvem basicamente os elementos listados
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nesta Tabela. A Tabela 4.3 mostra o valor de exergia quimica padrdo de trés substancias de

interesse para este trabalho.

Tabela 4.2 - Atmosfera padrdo proposta por Szargut et al. (1988) somente com as principais
espécies quimicas.

Espécie quimica Fragao molar Pressao parcial Exergia quimica
padrdo [mol.mol'l] padrao P; g [kPa] padrao [kJ .kmol'l]
CO, 0,000337 0,0335 19.870
H,0 0,0221 2,2 9.490
N, 0,7897 78,43 720
0O, 0,2053 20,39 3.970

Tabela 4.3 - Exergias quimicas padrdo molar de substancias puras

Componente Férmula  Exergia quimica padrdo
[kJ.kmol'l]
Hidrogénio H, 236.100,0
Metano CH4 831.650,0
Monéxido de carbono CcO 275.100,0

Fonte: Szargut et al. (1988)

Finalmente, considerando um sistema em regime permanente e desconsiderando as
variacOes de energia cinética e potencial, e na auséncia dos efeitos elétrico, magnético e nuclear,
a transferéncia total de exergia em um determinado sistema € dada pela combinacao das exergias
fisica e quimica (Kazim, 2004), assim:

ex = expn +exa 4.17)

Onde:
ex . exergia fisica

exq : exergia quimica
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Uma vez calculadas as exergias dos fluxos de entrada e saida dos volumes de controle de
uma determinada planta de producdo de energia, o préximo passo € a avaliacdo exergética dos

processos. Para tanto existe o conceito de eficiéncia de segunda lei ou eficiéncia exergética.

Kotas (1995) denomina esse parametro de efici€éncia racional e Wark (1995) denomina de
efetividade. Segundo esses autores a eficiéncia de segunda lei pode ser definida como a razdo
entre a exergia produto e a exergia insumo de um processo. Para utilizar este conceito €
necessario identificar a exergia que € o produto e a exergia que € o insumo do processo. A

eficiéncia racional € definida pela equacao abaixo:

Ex" produto”

p = 2 Procillo. (4.18)
Ex"insumo"
Uma outra defini¢do de eficiéncia exergética leva em conta os fluxos de entrada e de saida:
z m exout,i + W””‘t + Qom‘

NV (4.19)

Zmexm,j +WiutQ,
i

Tendo em vista a definicdo de exergia, o balanco para um processo em que a exergia

produto seja o trabalho produzido, tem-se:

Wie =n.lex. )= m, (ex,)+1 (4.20)

Sendo que I representa taxa de irreversibilidade do processo ou destruicdo de exergia. A
contabilidade da irreversibilidade total de um sistema € feita somando-se as irreversibilidades
para cada volume de controle. Para se obter o percentual de irreversibilidade de cada
equipamento, calcula-se a razao entre a irreversibilidade de cada volume de controle e a
irreversibilidade total da planta.

L+I%+If3+...+l+‘ (4.21)
I, I, 1 1

t t t t

1=
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Capitulo 5

Metodologia

A Figura 5.1 ilustra o fluxograma de aproveitamento do GGAS para producido de
hidrogénio e eletricidade em sistemas de CaCs. Pode-se observar que o fluxograma apresenta
dois caminhos para a conversdo termoquimica do GGAS, um compreende a reforma externa,
purificagdo do GGAS e produgdo de eletricidade em célula tipo PEMFC; o outro compreende a

reforma interna e producgdo de eletricidade em célula tipo SOFC.

Da Figura 5.1 o caminho referente ao sistema com PEMFC é o mais extenso, a reforma a
vapor das fragdes molares de CHy, hidrocarbonetos e CO € realizada em um reator, sendo que o
REF_GAS € a mistura gasosa que sai deste reator. Apdés um resfriamento do REF_GAS a
conversdo termoquimica da fracdo molar de mondxido de carbono remanescente € feita em um
reator de shift, a mistura gasosa que sai deste reator ¢ o SHIFT_GAS. Este é resfriado e
comprimido para que haja a energia de ativacdo necessdria a separacdo das espécies gasosas e

obtencdo de hidrogénio puro.

O caminho referente ao sistema com SOFC € menos extenso que o primeiro porque a
SOFC opera a alta temperatura, 800°C, permitindo que a reforma do GGAS seja feita
internamente. A alta temperatura também permite a SOFC operar com a mistura gasosa,
dispensando o sistema de purificacdo. A seguir sdo especificados os volumes de controle e as

equacgdes de modelagem termodindmica dos mesmos.
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Figura 5.1 - Fluxograma do aproveitamento do GGAS em sistema CaCs
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5.1 Composicao do GGAS

A composi¢ao do GGAS € uma varidvel muito importante para a modelagem do sistema.
Devido a considerdvel variedade de processos de gaseificacdo existentes foi necessdria a
realizacdo de uma pesquisa para se obter a composi¢do e a temperatura dos tipos de GGAS
produzidos pelas principais plantas de gaseificacdo testadas no mundo. Portanto foram escolhidas

nove misturas gasosas de composi¢des distintas.

A primeira mistura gasosa considerada, a qual foi denominada de GGASI, é produzida por
uma planta piloto da empresa TPS, utilizando bagaco de cana de agucar (TPS, 2004). A planta

piloto possui uma capacidade de processamento igual a 500 kg/h de bagago de cana peletizado.

O gaseificador € do tipo leito fluidizado circulante (CFB). Os particulados de nivel médio e
o material do leito sdo capturados em ciclones e reinjetados no gaseificador. Apds a passagem
pelo segundo ciclone 0 GGAS passa através de outro reator, para craqueamento do alcatrdo, que
opera de maneira similar ao gaseificador. Nesse reator de craqueamento utiliza-se dolomita,

como catalisador como o material do leito fluidizado.

A temperatura de operacdo dos dois reatores é de 820°C e 850°C respectivamente do
gaseificador e do craqueador de alcatrdo. Na linha a jusante deste ha um trocador de calor para
abaixar a temperatura do gas até 240°C. Assim o GGAS passa através do quinto ciclone (240°C)
e de um filtro de pano (bag filter) (220°C). O equipamento de pré-limpeza final € um lavador de
gases (wet scrubber) onde o gés € resfriado até a temperatura ambiente (30°C) para remog¢ao das
fragdes condensaveis de alcatrdo e de outras impurezas como a amoénia NHjs, o dcido sulfidrico

H,S, e alcalis.

A producio de GGAS pela planta piloto é de 2,5 a 2,7 m’ para cada 1 kg de bagaco de cana
peletizado. A composicdo média desse gds a jusante do craqueador de alcatrdo € mostrada na
Tabela 5.1, ela pode variar devido a temperatura de operagdo dos dois reatores. Uma vez que a

gaseificacao € realizada com ar, 0o GGAS possui alta fracdo molar de nitrogénio.
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Tabela 5.1 - Composi¢do média do GGAS1
Espécie gasosa [% mol.mol'] PCI (kJ/kg)

H, 10,0 120.050,0

N, 56,4 0,0
CO 12,7 10.110,0
CH4 3,7 50.052,0
CO, 16,7 0,0
C,H, 0,5 47.195,0
Total 100 3.491,0

A TPS fez uma simulacdo da queima do GGAS em uma turbina aeroderivativa GE LM
2500 em ciclo simples, os resultados de eficiéncia estdo ilustrados na Tabela 5.2. Segundo a TPS
o célculo da eficiéncia elétrica leva em consideracdao o consumo de energia elétrica da planta, a
compressao do GGAS ¢ responsavel por 90% do consumo de eletricidade. A eficiéncia elétrica

estd relacionada ao poder calorifico da biomassa.

Tabela 5.2 - Desempenho do sistema com a turbina aeroderivativa LM 2500 em ciclo simples,
para GGAS1

Ciclo simples e co-geracao
Poténcia [MW] | Eficiéncia [%]
LM 2500 16,8 19,2

As Tabelas 5.3 e 5.4 ilustram as composicdes das demais misturas gasosas consideradas no
estudo. As siglas dessas Tabelas e seus significados, conforme Bain (2004) e Reed & Gaur

(2000), sao os seguintes:

ICFB: Indirect Circulating Fluidized Bed.
FB: Fluidized Bed.

IFB: Indirect Fluidized Bed.

PFB: Pressurized Fluidized Bed.
Downdraft: Concorrente.

Updraft: Contracorrente.
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Tabela 5.3 - Composi¢do do GGAS para varios processos de gaseificacdo

Processo ICFB FB IFB IFB
Agente vapor ar vapor vapor
Biomassa Madeira Madeira Licor negro Madeira
Concentragdo GGAS2 GGAS3 GGAS4 GGASS
[% mol.mol'l]
Y_H, 26,2 21,7 294 31,5
Y_CO 38,2 23,8 39,2 22,7
Y_CO, 15,1 9,4 13,1 27,4
Y_N, 1,6 41,6 0,9 3,2
Y_CHy4 14,9 2,9 13,0 11,2
Y_C,H,4 4,0 0,6 4.4 4,0
PCI (kJ/m®) 14.308,0 6.283.4 14.334,0 11.782,0

Fonte: Bain (2004) e Reed & Gaur (2000)

Tabela 5.4 - Composi¢do do GGAS para varios processos de gaseificacdo

Processo FB Downdraft Updraft PFB
Agente ar ar ar ar/vapor
Biomassa Madeira Madeira Madeira Madeira
Concentragdo GGAS6 GGAS7 GGASS8 GGAS9
[% mol.mol'l]
Y_H, 11,0 16,0 10,0 19,12
Y_CO 17,0 21,5 14,8 11,07
Y_CO, 18,0 14,4 12,8 28,8
Y_N, 44.0 44.8 57,5 27,7
Y_CHy4 7,0 33 4,9 11,21
Y_CHy 3,0 0,0 0,0 2,1
PCI (kJ/m®) 7.096,1 5.242,6 4.384,0 8.124,9

Fonte: Bain (2004) e Reed & Gaur (2000)
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5.2 Modelagem da reforma e purificacao do GGAS para o sistema PEMFC

A Figura 5.2 ilustra o volume de controle do reator de reforma do GGAS com a entrada 1 e
saida 2, a simula¢do da reforma do GGAS foi feita considerando-se o modelo da reforma a vapor.
Nesse caso a alta temperatura do GGAS na saida do gaseificador pode ser aproveitada para as
reacOes termoquimicas. Para isso o GGAS deve estar na fase gasosa umida e a quantidade de
vapor de dgua necessdria depende das fracdes molares de CHy, CO e hidrocarbonetos, e da
relagcdo vapor / carbono. Esta foi considerada igual a 2, 1 e 3, respectivamente para as reformas
de metano, monodxido de carbono e etileno. A temperatura de entrada no reator de reforma foi
considerada igual a 850 °C, pois todos os processos de gaseificacdo operam a uma temperatura
proxima a essa. A temperatura de saida depende da composicio do GGAS e foi calculada

considerando-se um processo adiabético.

GGAS
1123T1K 101,3 :Pa _ REF_GAS
7 T2 P
H20 101,3 kPa
™ P >

1123 K 101,3kPa |

Figura 5.2 - Volume de controle da reforma do GGAS

As reagdes termoquimicas da modelagem da reforma do GGAS, baseadas nas pesquisas do
Laboratério de Hidrogénio LH2 do Instituto de Fisica da UNICAMP e no trabalho de Silva

(1991), foram as seguintes:

y_CH,+Al_H,0 »v-y_CH,+v-Al_H,0+(-v)-B_CO+(1-v)-C_H, (5.1

y_C,H,+A2_H,0 »v,-y_C,H,+v,-A2_H,0+(1-v,)-Bl_CO+(1-v,)-Cl_H, (52)

B_CO+A3_H,0 »Vv,-B_CO+v,-A3_H,0+(1-v,)-D_CO,+(1-v,)-C2_H, (5.3)
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Bl_CO+A4_H,0 —v,-Bl_CO+v,-A4_H,0+(1-v,)-DI_CO,+(1-v,)-C3_H, (5.4)

y_CO+A5_H,0>v,-y_CO+v,-A5_H,0+(1-v,)-D2_CO,+(1-v,)-C4_H, (5.5

Onde a quantidade estequiométrica de dgua para o processo de reforma foi calculada assim:

Al_H,0=y_CH, (5.6)
A2_H,0=2-y_C,H, (5.7)
A3_H,0=B_CO (5.8)
A4_H,0=Bl_CO (5.9)
A5_H,0=y_CO (5.10)

As constantes de equilibrio das reacdes de reforma, a temperatura absoluta T, foram

calculadas pela equacao:

In(K)= ~As, (5.11)
R-T

O ndmero de mols de cada espécie na saida do reator de reforma é:

n_fCH,=(v-y_CH,) (5.12)
n_fC,H,=(v,-y_C,H,) (5.13)
n_fCO=B_CO-(1-v)-v, + BI_CO-(1-v,)-v5 + y_CO-V, (5.14)

nfH,=C_H,-(l-v)+ ClLH,-(1-v,)+ (1-v)- C2_H,-(1-v,) +
(1-v,)-C3_H,-(1-v,)+ C4_H,-(1-v,) + y_H, (5.15)

n_fCO, =(1-v)-D_CO,-(1-v,) + (1-v,)-DI_CO, -(1-v,) + D2_CO,-(1-v,) + y_CO,
(5.16)
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n_fN, = y_N, (5.17)
n_fH,0=v-Al_H,0 + v,-A2_H,0 + v,-A3_H,0 + v,-A4_H,0 + v,-A5_H,0 (5.18)

O ndmero de mols total do gis de reforma é:

n_tot=n_fCH, +n_fC,H,+n_fCO+n_fH, +n_fCO, +n_fN, +n_fH,O (5.19)

Os coeficientes estequiométricos das reacdes foram calculados a partir da constante de
equilibrio:

k= ((y_CH , -v)*"™"* )-(Al_H,0 -v)"'-"*° )
(C_H, (1- v))™ ) ((B_CO (1 - v))* ))-(((P/ P, ) / n_tot)" 20+ -Cls-CH2-B.CO )

(5.20)

k= (0_CyH, -v,)" ™ )-(A,_H,0-v, )" ")
(CLLH, -(1- v, )52 ). (BI_CO-(1- v, )" ))-(P/ P, ) / n_to)**-#20+>-C24-ClLiiz- 51.Co )
(5.21)

k= (B_CO v, )B—Co).(A3_H20,V2 )AS_HZO)
= (((C2_H, -(1-v, ))Cz_HZ)-((D_C02 “(1-v, ))D_Coz ))_(((P/PO)/n_tot)AS_HZOJrB_CO-CZ_HZ- D_coz)

(5.22)
((B1I_CO v, )BI—CO )-(A4_H,0 v, )A4_H20 )

k =
(((C3_H2 (1 _ V3 ))C:LHZ)'((DI_COz (1 _ V3 ))DLCOZ ))'(((P/Po)/n_tOl‘)A47H20+BLCO-C37H2— DLCOZ)
(5.23)

(y_CO-v,)-°)-(A5_H,0-v,)*-"?)

k:
((CA_H, -(1-v, ))04_H2)_((D2_C02 (1-v, ))P2-co2 ))'(((P/PO)/I’l_tOt)AS_HZOer_CO_C4_H2_ p2.Co2
(5.24)

As fracdes molares de equilibrio das espécies no géas de reforma foram calculadas pelas

equacgoes:

(n_fCH,)

y_JfCH, =
n_tot

(5.25)
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_ (n_fC2H4)

y_fC,H,=——"—— (5.26)
n__tot
n__tot
y_JH, =w (5.28)
n__tot
y_Jfco, _ =10, (5.29)
n_tot
y_ N, == (5.30)
n_tot

A temperatura absoluta T, do REFgas foi calculada considerando-se um processo

adiabdtico, conforme as equacoes:

h_GGAS =Y hi(T)-y, (5.31)
i=1
h_REF _GAS =Y hi(T,)-y, (5.32)
i=1
h_GGAS = h_REF _GAS (5.33)

Apo6s a determinagdo das fracdes molares das espécies do REF_GAS e a sua temperatura
determinou-se a eficiéncia exergética do reator de reforma utilizando o critério produto / insumo.
No reformador atribuiu-se como insumo o somatério da exergia total da dgua e da exergia total
do GGAS, e como produto a exergia quimica do gis de reforma. Baseando-se na pesquisa e

desenvolvimento do laboratério de Hidrogénio da UNICAMP, o fator de conversdo da reforma
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de metano e etileno foi considerado igual a 0,9. A equacdo 5.34 € a representacdo da efici€ncia

exergética do reator de reforma.

N n(exch (REFGAS)) (5.34)

nlexa (H,0) + ex i (H,0))+ nlex o (GGAS) + ex  (GGAS))

A modelagem do resfriamento do REFgas foi feita conforme o volume de controle da
Figura 5.3. A temperatura na saida do trocador foi considerada igual a 350°C, esta € a

temperatura na entrada do reator de shift. A efetividade do trocador de calor foi considerada igual

a0,9.
(12) I

REF_GAS REF_GAS
T2 P T3 P
101,3kPa 623K 101,3kPa
H20
T11 P

298 K 101,3 kPa

Figura 5.3 - Volume de controle do trocador de calor 1

As equagdes abaixo mostram a modelagem do trocador de calor 1, a equacdo 5.34 utiliza o
conceito da efetividade energética € para determinar o estado da dgua e da mistura gasosa na

saida do trocador de calor, e a equagdo 5.35 € a eficiéncia exergética.

g(ﬁzREF_GAS _EIIHZO): (Elezo _EIIHZO) (5.35)

n(aHZO(om‘) _aHzo(in))
Yien = —

n(ex REF _GAS(in) — €XREF _GAS (1) )

(5.36)
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A modelagem do reator de shift foi feita considerando-se uma temperatura de entrada igual
a 350°C e de saida igual a 150°C. A relagdo vapor / carbono foi considerada igual a 1 e o fator de
conversao do mondxido de carbono igual a 0,9. A Figura 5.4 ilustra o modelo do volume de
controle do reator de shift. A reacdo termoquimica de shift da fracdo molar do mondxido de

carbono no REFg,s € representada pela seguinte equacgao,

y_fCO+y_fH,0 >v,-y_fCO+v,-y_fH,0+(1-v,)-A_shfCO,+(1-v,)-B_shfH,
(5.37)

REF_GAS
T3 P
623K 101,3kPa _ SHIFT_GAS
> T4 P
H.0 423K  101,3kPa
T3 P g
623K 101,3kPa |

® @

Figura 5.4 - Volume de controle do reator de shift

O namero de mols de cada espécie na saida do reator de shift é:

n_shfCH, =y _fCH, (5.38)
n_shfC,H, =y fC,H, (5.39)
n_shfCO =y_fCO -v; (5.40)
n_shfH, =B_shfH, -(1-vs)+y_fH, (5.41)
n_shfCO, = A_shfCO, -(1- v, )+ y_ fCO, (5.42)
n_shfN, = y_fN, (5.43)
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n_shfH,0 =y_fH,O v, (5.44)
O numero de mols total do SHIFTgas €:
n_tot = n_shfCH , + n_shfC,H , + n_shfCO + n_shfH , + n_shfCO, + n_shfN, +n_shfH ,0 (5.45)

O coeficiente estequiométrico da reacdo de shift foi calculado a partir da constante de

equilibrio:

k= (y_fCO-v; )’UCO)'(Y_szo'Vs )0
(((B_Sthz (1 _ VS ))B_Sthz)'((A_Sth02 (1 _ VS ))A_sthOZ ))_(((P/PO)/n_tot)y_fH20+y_fCO-B_A‘thZ- A_SthOZ)
(5.46)

As fracdes molares das espécies no SHIFTgas foram calculadas:

y_shfCH, = M (5.47)

n_tot

(n_shfC,H,)

y_shfC,H, = o (5.48)
y_shfCO = % (5.49)
y_shfH, = % (5.50)
y _shfCO, = % (5.51)
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h
y_sthz :% (5.52)
n_tot

Uma vez calculadas as fracdes molares das espécies do SHIFTgas, determinou-se a
eficiéncia exergética do reator de shift utilizando o critério produto / insumo. No reator de shift
atribuiu-se como insumo a exergia total do REFgas na fase imida, e como produto a exergia

quimica do SHIFTgas na fase imida. A equacdo 5.53 representa a efici€éncia exergética do reator
de shift,

nlexa (SHIFT,,,))

\PSHIFT -

- — (5.53)
nlexo (REF,) + ex u (REF,))

Ap6s o reator de shift o SHIFTgas deve ser resfriado e a umidade condensada, pois a
mistura gasosa deve estar em fase seca para passar pelo sistema de purificacdo. A Figura 5.5

ilustra o volume de controle do trocador de calor 2.

(@) [ "

SHIFT_GAS SHIFT_GAS
T4 P T5 P
423K 101,3kPa 208K 101,3kPa

@ (®
(9|0,

298 K 101,3 kPa

Figura 5.5 - Volume de controle do trocador de calor 2

A modelagem do trocador de calor 2 estd representada pelas equacdes 5.54 e 5.55, abaixo:

S(ZZSHIFT_GAS _E13H20): (E14H20 _Zl3H20) (5.54)
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ﬁ(aHZO(out) —EHZO(m))

Yien = — ) (5.55)

n(ex SHIFT _GAS (in) — €X SHIFT _GAS (o)

A energia de ativagdo para a ocorréncia da separacdo das espécies gasosas no sistema PSA
deve ser provida pela compressio da mistura gasosa em cujo modelo considerou-se uma
eficiéncia isentrépica de 0,8. A Figura 5.6 ilustra o volume de controle da compressao do

SHIFTgas onde a pressdo na saida € a pressao de trabalho do ciclo da PSA.

SHIFT_GAS SHIFT_GAS
T5 P T6 P
298 K 101,3 kPa 650 kPa

>

® ©

Figura 5.6 - Volume de controle da compressao do SHIFTgas

A entalpia e entropia do SHIFTgas na entrada do compressor foram calculadas pelas

equacgoes:

RI_SHIFT _GAS cppp = Y i (T)- ¥, (5.56)
i=1

SI_SHIFT _GAS cpp = > 5:(Ty, Py)- ¥, (5.57)
i=1

Num processo isentrépico:

s25_SHIFT _GAS ., = s\_SHIFT _GAS ., (5.58)

O célculo da entalpia do SHIFTgas no processo isentrdpico foi feito pela equacao:
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h2s_SHIFT _GAS sy =3 (525, P,)- 3, (5.59)

i=1

Considerando a definicdo de eficiéncia isentrOpica da compressdo, a entalpia real do

SHIFTgas na saida do compressor pode ser calculada pela equagao,

_ h2s_SHIFT _GAS oy — B1_SHIFT _GAS ¢,

Ne == _ (5.60)
h2_SHIFT _GAS oy —h_SHIFT _GAS (op
E o trabalho de compressao por unidade de tempo pode ser calculado dessa forma:

W comress = (h2_SHIFT _GAS .y, — hl_SHIFT _GAS .y, )- n_ SHIFT _GAS (5.61)

A temperatura T absoluta do SHIFTgas, € a sua entropia apdés a compressao foram

calculadas dessa forma:

h2_SHIFT _GAS o = Y hi(T)- y, (5.62)
i=1

$2_SHIFT _GAS copp = 2.5:(T, P)- , (5.63)
i=1

Onde:

y; : fracdo molar da espécie i (mol.mol™)

hi - entalpia especifica da espécie i (J.mol™);

1. : eficiéncia isentropica do compressor

O sistema para purificagcdo de hidrogénio considerado neste trabalho foi o ciclo PSA, o
modelo adotado foi baseado na pesquisa e desenvolvimento do Laboratério de Hidrogénio da
UNICAMP. Funciona com dois leitos de adsor¢do, sendo o ciclo composto de compressdo do

GGAS e alimentacdo, adsorcdo, despressurizacdo e purga. Uma parte do hidrogénio (gas
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purificado) € utilizada como gas de arraste para purga dos gases residuais e regeneracao do leito
de adsorc¢d@o. A perda de hidrogénio na PSA, considerada neste trabalho, foi igual a 15% da vazédo
volumétrica desse gds na entrada da PSA. A pressao de operacdo da PSA foi considerada igual a
650 kPa. A Figura 5.7 ilustra o volume de controle do sistema PSA. O cdlculo da eficiéncia
exergética da PSA também foi realizado considerando-se o critério produto / insumo. Foi
atribuido como produto a exergia fisica do hidrogénio e como insumo o trabalho por unidade de

tempo do compressor. A equacao 5.64 representa a eficiéncia exergética do sistema PSA.

H2
T8 P @
313 K 600 kPa ~
SN0,
OFF_GAS
T7 3
313 K 600 kPa

.\
O&F &

T6 P
313 K 650 kPa

Figura 5.7 - Volume de controle do sistema PSA

Ve, = M (5.64)

W compPSA
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A reducido de pressdo do hidrogénio na saida do sistema PSA até a pressdao de operacdo da
PEMEFC se faz por meio de uma vélvula Joule-Thomson. A Figura 5.8 ilustra esse volume de

controle, o processo € adiabdtico a entalpia constante.

H2 H2

313 K 600 kPa 200 kPa

Q 0

Figura 5.8 - Volume de controle da valvula Joule-Thomson

As caracteristicas operacionais da PEMFC foram obtidas de Laurencelle et al. (2001) cujo
stack foi desenvolvido pela Ballard Power System. Foi considerada uma relagdo de compressao
igual a 2:1 para alimentacdo de hidrogénio e de ar atmosférico. O fator de utiliza¢do do fluxo de
hidrogénio foi considerado igual a 0,86, este pode variar dependendo do tipo de stack, de suas

condic¢des operacionais, etc. (DOE, 2002). A Figura 5.9 ilustra o volume de controle da PEMFC.

PEMFC
H2 Hz2
T5 p

T8 P
200 kPa 101,3 klia

Y

\4

@ Air A|r HZO
T10 P
@ 200 kPa ‘ 101, 3 kPa

Figura 5.9 - Volume de controle da PEMFC

O célculo do fluxo de hidrogénio necessario foi feito utilizando-se a equacdo proposta por
DOE (2002). Para cada molécula de hidrogénio que reage na CaC dois elétrons sdo transferidos
no anodo. Uma equivaléncia de 6,022 x 10> elétrons tem uma carga elétrica igual a 96.487

Coulombs (constante de Faraday). Uma corrente elétrica de 1 A é definida como sendo o fluxo de
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carga de 1 Coulomb (C) no tempo de 1 segundo (C.s'l). O fluxo molar de hidrogénio, para gerar 1

A de corrente é:

_1 5 . .
(1.0A) 1-C.s [1 eq eletronsj 1-mol-H,
: 1A 96.487-C 2-eq - elétrons
NH2 = U (565)
F

Onde:

Ug: fator de utilizacdo do combustivel (0,86).
O trabalho elétrico por unidade de tempo W rc foi calculado pela equacao:

Wee =(i-A)-V (5.66)

Onde:
i : densidade de corrente (A.cm™)
A : drea ativa da CaC (cm?)

V : tensdo real de uma célula (V)

O fluxo molar de oxigénio que deve ser suprido para a célula a combustivel € a quantidade
estequiométrica de oxigénio para a reacdo com hidrogénio, mais o excesso de oxigénio
necessario. O fluxo total de oxigénio foi calculado considerando um fator de utilizacao Ufo de

0,25 conforme DOE (2002).

(- j(l-mol-OzJ

L

- 2-mol-H,

Noz = (5.67)
UFO

A quantidade de ar suprida para a célula a combustivel foi calculada considerando a fragao
molar de oxigénio na atmosfera padrdo. O consumo de energia do compressor de ar foi calculado

da mesma forma que nas equacdes 5.56 a 5.63.
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No célculo da eficiéncia exergética da PEMFC considerou-se o critério produto / insumo,
onde o produto é o trabalho elétrico e os insumos sdo: a exergia quimica do hidrogénio e o

trabalho de compressao do ar.

— WFC_mepAR (5 68)
nlexa(H,))

FC

A eficiéncia exergética do sistema PEMFC foi calculada conforme a equagdo abaixo:

W FC — W compAR — W compPSA (5 69)
ﬁ(am (Hz ))

1, PEMFC =

5.3 Modelagem da reforma do GGAS para o sistema SOFC

A andlise termodinamica do sistema SOFC € similar ao sistema PEMFC, a diferenca entre
eles € que a SOFC opera a 800°C e a reforma do GGAS pode ser processada internamente; € nao
ha necessidade de um sistema PSA. Devido a alta temperatura de operacdo é possivel o

aproveitamento da exergia dos gases de exaustao para produgao de vapor em um HRSG.

A pressao de operacido da SOFC foi considerada igual a 200 kPa portanto h4 necessidade de
compressdo do GGAS, a modelagem desta foi feita da mesma forma que nas equacdes 5.56 a

5.63. A Figura 5.10 ilustra o volume de controle da compressao do GGAS.

GGAS GGAS
T5 P T6 P
1123 K 101,3 kPa_ 200 kPa

® ©

Figura 5.10 - Volume de controle da compressao do GGAS
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O ar deve ser pré-aquecido antes de ser suprido para a SOFC, a temperatura de pré-
aquecimento foi considerada igual a 500°C, conforme DOE (2002). A Figura 5.12 ilustra o
volume de controle do trocador de calor, a alta temperatura do OFFgas na saida da SOFC é
aproveitada para aquecer o ar. A modelagem desse trocador de calor foi feita da mesma forma

que nas equagdes 5.35 e 5.36.

Air
@ T4 P
773 K 200 kPa

OFF_GAS OFF_GAS
T5 P T6 P
101,3 kPa = 101,3 kPa

»
> Ll

® ©)
Ol

200 kPa

Figura 5.11 - Volume de controle do trocador de calor

As caracteristicas operacionais da SOFC foram obtidas de Laurencelle et al. (2001). Foi
considerada uma relacdo de compressdo igual a 2:1 para alimentacdo de GGAS e de ar

atmosférico. O fator de utiliza¢do do fluxo de hidrogénio e monéxido de carbono foi considerado

igual a 0,86.

A Figura 5.12 ilustra o volume de controle da SOFC, a modelagem da reforma do GGAS
foi feita da mesma forma que no sistema PEMFC utilizando as equagdes 5.1 a 5.33. O GGAS na
fase gasosa imida entra na ciAmara de reforma interna; a mistura gasosa resultante, 0 REFgas, na
fase imida entra em contato com o anodo onde ocorrem as reacdes eletroquimicas das fragdes

molares de hidrogénio e mondxido de carbono.

A variacdo da energia livre de Gibbs foi calculada para a reacdo da mistura de hidrogénio e
monoxido de carbono, apds a reagdo de reforma interna. A eficiéncia exergética da SOFC foi
calculada considerando o critério produto / insumo. O produto € o trabalho elétrico por unidade

de tempo e o insumo € a exergia quimica do GGAS.
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GGAS REF_GAS
T2 P e T P
1123 K v200 kPa . Reforma 200 kPa
H20 —_ —
T2 P
1123 K 200 kPa
@OF‘F_GAS " =
T5 P yH2 yco  CO2 H20
101,3 kPa
A A
4 | “
Anodo
Eletrolito QA
Catodo ,
\
02 Air
T3 P
P 773 K 200 kPa

Figura 5.12 Volume de controle da célula a combustivel SOFC

‘PFC _ W Ii_ WcompGGAS (570)
n(exch (GGAS ))
A eficiéncia do sistema SOFC foi calculada conforme a equagado abaixo:
UIISOFC _ WFC_WcompAR_WmmpGGAS (571)

nlexa (GGAS))

O gas de exaustdao da SOFC, apés sair do trocador de calor ainda pode ser aproveitado para
producdo de vapor em um HRSG (Heat Recovery Steam Generation). A Figura 5.13 ilustra este

volume de controle.
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OFF_GAS OFF_GAS

T6 P T7 P
101,3kPa 101,3 kPa ~—
H20 H20
T P T8 P
101,3kPa__ 101,3kPa

Figura 5.13 - Volume de controle do HRSG

5.4 Modelagem do sistema com turbina a gas

A andlise do sistema com turbina a gas foi feita considerando as méaquinas disponiveis no
mercado. Foram pesquisados alguns fabricantes de turbinas aeroderivativas, heavy-duty e micro-
turbinas. As Tabelas 5.5 e 5.6 ilustram as caracteristicas operacionais de turbinas heavy-duty e
aeroderivativas; o desempenho refere-se a operacdo em ciclo simples com géds natural e nas
condi¢des ISO. A Tabela 5.7 ilustra o desempenho de turbinas a gis em ciclo regenerativo. A

Figura 5.14 mostra a turbina Mercury 50, cujos dados sdo apresentados na Tabela 5.7.

Tabela 5.5 - Caracteristicas operacionais de turbinas a gds em ciclo simples

Turbina Poténcia Tp T; [°C] T, [°C] HR n
[KW] kI/kWh  [%]
ASE 8 506 - - 491 17.000 21,2
VERICOR'
ASE 40 3.000 - - 603,3  13.700 26,3
VERICOR'
ST6* 646 73 595 14926 235
Kawasaki 1.490,0 - - 521 14.870 242
MIA-13A°
Kawasaki  5.530,0 - - 545 12,140 29,6
M7A-01°

1 VERICOR POWER SYSTEMS (2006).
2 PRATT-WHITNEY POWER SYSTEMS (2006).
3 KAWASAKI GREEN TURBINES (2006).
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Tabela 5.6 - Caracteristicas de turbinas a gds em ciclo simples

Turbina Poténcia T T;3 T, HR n
kW] [°C] [°Cl  KI/kWh  [%]
Alstom 24.630,0 14:1 - 534 10518 342
GT10*
Hitachi H-  27.500,0 14,7:1 - 555 10.826 338
25°
GEGTLM  30.200,0 - - 518 92279 390
2500+°
GEGTLM  25.000,0 - - 566  9.727,8 37,0
2500°
GEGTLM  4.500,0 - - 565 11451 31,0
500°
GEGTLM  15.000,0 - - 510 9.745 37,0
1600°
4 ALSTOM POWER (2006).

5 HITACHI POWER GENERATION (2006).
6 GE AIRCRAFT ENGINES (2006).

Tabela 5.7 - Caracteristicas de turbinas a gds em ciclo regenerativo

Turbina Poténcia Ty T;3 T, HR n
(kW] [°C] [°C] kI/kWh  [%]
Mercury 50/ 4.600 - - 377 9.351 38,5
ST5® 395 - - 350 11.009 32,7

7 SOLAR TURBINES (2006).
8 PRATT-WHITNEY POWER SYSTEMS (2006).

Figura 5.14 - Turbina Mercury 50. Fonte: Solar Turbines (2006)
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A Figura 5.15 mostra o grafico das eficiéncias das turbinas selecionadas nas Tabelas 5.5 e
5.6. Observa-se uma variagdo de eficiéncia das maquinas entre os vérios fabricantes, mas ha uma

tendéncia do aumento de eficiéncia com a escala das maquinas.

L

0,36

0,32

Eficiéncia
F
[)
]

0,24

0,2 . I . I . I

15 . 20 25 35
Poténcia [MW]

Figura 5.15 - Eficiéncia das turbinas a gas selecionadas

A Tabela 5.8 ilustra as caracteristicas operacionais de micro-turbinas fabricadas pela

empresa Capstone, essas maquinas operam em ciclo regenerativo.

Tabela 5.8 - Caracteristicas de micro-turbinas a gas (ISO) gas natural

Turbina Poténcia Ty T3 T, HR n
(kW] [°C] [°C] kI/kWh  [%]
C60' 60 4,5 - 305 12900 28,0
C30' 30 4,5 - 275 14.400 25,0
T100 100 5 - 12.000 30

1 CAPSTONE TURBINE CORPORATION (2006).
2 (KOLANOWSKI, 2004).

Fez-se a modelagem do sistema turbina / GGAS utilizando o programa computacional

® . . . L.
EES™. Fez-se isso a fim de obter o balanco de massa e energia para cada mdquina, gerar as curvas
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de efici€éncia em funcdo da variacdo da escala e comparar com as curvas dos sistemas de célula a

combustivel.

Uma vez que a eficiéncia das maquinas € relacionada ao poder calorifico do gas natural e
nas condi¢des ISO, fez-se uma andlise para cada maquina nessas condi¢des com o objetivo de
testar a precisao do EES® na determinacgdo das caracteristicas operacionais das turbinas. A partir
das eficiéncias, heat rate, e temperatura dos gases de exaustdao o modelo no EES® calculou as
seguintes varidveis: efici€ncias isentropicas do compressor € turbina, temperatura de entrada na
turbina, e relagdo de pressdo do compressor. Esses resultados foram comparados aos exemplos

reportados por Cohen et al. (1996).
Esta modelagem serviu como referéncia para obter o balanco de massa e energia, bem
como a eficiéncia do sistema turbina / GGAS. A composicdo do gds natural utilizada na

modelagem estd ilustrada na Tabela 5.9.

Tabela 5.9 - Composi¢do do gis natural

Espécie % mol.mol ™
CH4 91,80
CyHg 5,58
CsHg 0,97

C4Hyo 0,03

CsHi» 0,10
CO; 0,08
N, 1,42

Total 100,00

Fonte: COMGAS (2006)

A Tabela 5.10 ilustra as caracteristicas operacionais das mdaquinas calculadas pelas
equagdes reportadas por Cohen et al. (1996) e ajustam-se bem aos exemplos propostos por essa
literatura. Os valores do heat hate ilustrados na Tabela 5.10 estdo em conformidade com os

valores das maquinas reais ilustrados nas Tabelas 5.5 ¢ 5.6.
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Tabela 5.10 - Desempenho das turbinas a gés

Turbina Ts P, Ne Ny HR n
[°C] [kPa] [kJ/KWh] [%]
ASE 8 827 740 0,73 0,79 16.981 21,2
ASE 40 1000 800 0,77 0,80 13.688 26,3
ST6 960 740 0,72 0,78 15.319 23,5
MIA-13A 950 800 0,72 0,81 14.876 24,2
M7A-01 1.000 1.200 0,74 0,80 12.162 29,6
GT-10 1.055 1.430 0,79 0,84 10.526 34,2
H-25 1.055 1.470 0,74 0,80 10.651 33,8
LM 2500+ 1.211 1.874 0,83 0,90 9.231 39,0
LM 2500 1.211 1.874 0,83 0,87 9.730 37,0
LM 500 1.050 1.200 0,79 0,82 11.613 31,0
LM 1600 1.150 1.500 0,79 0,89 9.730 37,0

A eficiéncia do sistema com turbina a gds foi calculada em a exergia quimica do GGAS.

Para o caso da turbina operando com o GGAS produzido a partir de sistema de gaseificacdo

atmosférica, o principal consumo de energia da planta € a compressdao do GGAS até a pressao de

operacdo da camara de combustdo. Uma vez que o GGAS € uma mistura de gases entdo o

trabalho consumido foi calculado da mesma forma que nas equacdes 5.35 e 5.36.

O trabalho qtil produzido pelo sistema com turbina a gés foi calculado pelas equagdes:

Wer =W rurs— (W comp+ W compt j
WTURB = W34 (mmmh + mar j
W comwr =w,,,, (mﬂj

W compy = W eompl (mmmhj
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Onde:
WGT : poténcia util produzida pelo sistema com turbina a gas (kW);

W comr , W comr1 : respectivamente poténcia consumida pelo compressor da turbina e pelo

compressor do GGAS (kW);

Meoms € Mar : Tespectivamente os fluxos massicos de combustivel e de ar (kg.s™).

A eficiéncia exergética do sistema em relacio a exergia quimica do GGAS ¢é representada
pela equacdo:
W

Nuer = # (5.76)

e'xch * M comb

Onde:
exq: exergia quimica especifica do GGAS (kJ.kg™).

Duas possibilidades foram consideradas para o sistema de turbina a gds. A primeira refere-
se ao processo de gaseificacdo a pressdo atmosférica e a segunda refere-se ao processo de
gaseificacdo a alta pressd@o. Na andlise da primeira configuracdo foram inseridas as micro-
turbinas C30, C60 e T100, bem como a pequena turbina STS5; todas essas maquinas operam em
ciclo regenerativo. A andlise foi feita para o GGAS7 que é produzido por gaseificador tipo
Downdraft (concorrente). Também foi inserida nesta andlise a turbina MERCURYS50 que opera
em ciclo regenerativo de poténcia igual a 4.600 kW, que foi a inica maquina com regeneracao
encontrada com poténcia superior a ST5. Foi obtida uma curva de eficiéncia para o ciclo
regenerativo entre 30 kW a 5.000 kW. Essa curva também foi obtida para o GGAS2.
Considerando ainda a primeira configuracdo foi feita a andlise e levantamento da curva de
eficiéncia para as turbinas que operam em ciclo simples desde a poténcia de 500 kW até 30.000
kW:; considerando o GGAS1 e GGAS?2. Para a segunda configuragao, gaseificacdo a alta pressao,
foi obtida a curva de eficiéncia do ciclo STIG. As turbinas incluidas nessa andlise foram a

LM500, LM1600, LM2500 e LM2500+. A curva de eficiéncia foi obtida para o GGAS9 que é

produzido a partir do processo de gaseificacdo a pressao de 3 MPa.
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Capitulo 6

Resultados e discussoes

6.1 Verificacio da modelagem

A Tabela 6.1 ilustra os valores calculados de exergia quimica padrio a partir da modelagem
computacional considerando-se a atmosfera padrdo proposta por Szargut et al. (1988), bem como

mostra os valores de exergia quimica padrdao segundo essa mesma referéncia.

Tabela 6.1 - Exergias quimicas padrao molar de substancias puras

Exergia quimica padrao Espécie  Exergia quimica padrdo Variagdo percentual
[kJ .kmol ] Szargut et al (1988) (%)
[kJ.kmol™]

236.081,0 H, 236.100,0 -8.107

833.657,0 CH,4 831.650,0 +2,4.10""

275.134,0 CO 275.100,0 +1,23.107
19.867,0 CO, 19.870,0 -1,5.10°
9.494,0 H,0 9.490,0 +4,2.107
720,10 N> 720,0 +1,38.107
3.974,0 0, 3.970,0 +1.10"

Observa-se na Tabela 6.1 que os valores de exergia quimica padrao calculados através da
modelagem estdo em conformidade com os valores reportados por Szargut et al (1988). A
reforma a vapor de gds metano puro, para uma relacdo vapor / carbono igual a 2, também foi

simulada a fim de verificar a validade do modelo. A Figura 6.1 ilustra o nimero de mols das
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espécies no equilibrio quimico da reforma do metano, em fun¢do da temperatura. Este resultado
foi compado as simulacdes feitas por Leal (2003) e Matelli & Bazzo (2005). A comparacao
indicou que os fluxos molares de equilibrio da modelagem detse trabalho se ajustam pefeitamente

aos daquelas simulagdes.

3,5 T T T T T T T T T

V/iIC=2
CH4 + H20 & CO + 3H2

CO + H20 & CO2+ H2

n [mol]

L Il L
600 800 1000 1200 1400
T [K]

Figura 6.1 - Pressuposi¢ao termodindmica da composi¢ao de equilibrio da reforma a vapor
de metano em funcdo da temperatura

6.2 Modelagem do sistema PEMFC

As Figuras 6.2 e 6.3 ilustram respectivamente as curvas de polarizacdo e de densidade de
poténcia da célula PEMFC, essas curvas foram obtidas a partir da modelagem utilizando as
equagdes da termodinamica da CaC e dos parametros operacionais ilustrados na Tabela 2.5 do

capitulo 2.

A tensdo em cada célula do stack em condi¢Oes de operagdo real varia de 0,6 V a 0,8 V.
Considerando a curva de polarizacdo acima uma tensao de 0,74 V corresponde a uma densidade
de corrente de 450 mA.cm'z, essas caracteristicas operacionais resultaram em uma eficiéncia de
primeira lei do stack igual a 51%. Essa € a condi¢do nominal da PEMFC que foi considerada para

o célculo da producao de eletricidade do sistema.
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Figura 6.3 - Densidade de poténcia da PEMFC em funcao da densidade de corrente
A tensdo do stack é o somatdrio das tensdes em células individuais sendo estas interligadas

em série, e quanto maior a drea ativa do stack maior serd a capacidade de producdo de poténcia

da célula a combustivel. A CaC é uma tecnologia modular, logo se pode construir stacks com
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dezenas de watts a centenas de kW, em que a eficiéncia elétrica ndo varia significativamente; ao

contrédrio das mdquinas térmicas em que a efici€éncia aumenta com a escala da maquina.

No caso da PEMFC o maior stack ja desenvolvido pela Ballard Power Systems tem uma
Poténcia de 250 kW. Para se obter sistemas com PEMFC produzindo poténcia maior do que essa

seria necessdria a interligacao de stacks.

A reforma do GGASI, cuja vazdo volumétrica no sistema de gaseificacdo € de 0,347 m3.s'1,
teria capacidade para produgdo de hidrogénio suficiente para abastecer duas células de 250 kW.

Para esta capacidade a Tabela 6.2 ilustra o desempenho energético do sistema PEMFC / GGASI.

Tabela 6.2 - Desempenho energético do sistema PEMFC / GGAS1

Equipamento Parametros Valor
Energia do combustivel Poténcia’ [kW] 1.368,0
(GGASI)
Células de combustivel Poténcia elétrica [kW] 549,8
Sistema Eficiéncia de primeira lei [%] 40,2

1 Poténcia baseada no poder calorifico inferior

A Tabela 6.3 mostra as propriedades termodinamicas: temperatura, entalpia e entropia, 0s
resultados dessa Tabela sdo referentes aos volumes de controle ilustrados na sessdo 5.2 do
capitulo 5. A numerac¢do da primeira coluna é a mesma daquela que representa os fluxos através

dos volumes de controle.

A entalpia e a entropia foram calculadas conforme as equagdes apresentadas no capitulo 4
em que a temperatura de referéncia foi estabelecida em 25°C. Para este valor de temperatura a
entalpia € zero conforme consta na Tabela 6.3. Nesta constam os valores de entalpia e entropia
para as temperaturas de operagdo dos respectivos volumes de controle. Utilizando-se desses e dos
valores de referéncia das proprieadades e considerando a definicao de exergia descrita no capitulo

4 foram calculados os valores de exergia especifica fisica que estdo ilustrados na Tabela 6.4.
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Da mesma forma foram calculados os valores de exergia especifica quimica que estdo
ilustrados na Tabela 6.4. O célculo foi feito conforme a composicao dos fluxos de gases ideais
através dos volumes de controle, e considerando a composicao da atmosfera padrao da Tabela 4.2
do capitulo 4. Na tltima coluna da Tabela 6.4 consta o valor da taxa de transferéncia de exergia

total.

Tabela 6.3 - Propriedades termodinamicas no sistema PEMFC / GGAS1

Ponto Vazao massica  Temperatura Entalpia Entropia
(kg.s™] [°C] (kI kg (kI kg' K"

1 (gés) 0,392 850 1.046,0 8,881

1 (agua) 0,0526 850 1.732,0 13,18
2 0,445 622 8204 9,413
3 0,445 250 2934 8,52
4 0,445 200 229,5 8,333
5 0,432 25 0,0 7,677
6 0,432 230,2 269,3 7,735
6’ 0,432 40 19,0 7,112
7 0,00888 40 213,7 58,13
8 0,00888 - 213,7 62,92
9 0,423 25 0 6,361
10 1,215 82,6 356,4 5,695
11 0,074 25 104,8 0,364
12 0,074 250 2.973,0 8,025
13 0,0222 25 104,8 0,364
14 0,0222 200 2.769,0 7,826
15 0,00133 25 0 57,43
16 1,222 25 0 -
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Tabela 6.4 - Exergias no sistema PEMFC / GGAS1

Ponto Temperatura ex,, ex,, Ex
C] Kke'l  [kikg'] (kW]

1(gas) 850 557,3 3.497,0 1.589,28

1(4gua) 850 924,1 50,26 52,2
2 622 376,5 3.112,0 1.563,0
3 250 1374 3.112,0 1.446,0
4 200 49,32 3.068,0 1.397,0
5 25 0,0 3.101,0 1.375,0
6 230,2 252,2 3.101,0 1.487,0
6’ 40 187,6 3.101,0 1.459,0
7 40 2.192,0 117.113,0 1.072,0
8 - 765,2 117.113,0 1.059,17
9 25 0,0 764,0 3232
10 82,6 57,8 54,17 137,7
11 25 0,0 50,26 3,72
12 250 585,2 50,26 47,0
13 25 0,0 50,26 1,1
14 200 545,5 50,26 13,12
15 25 0,0 117.113,0 147.4
16 25 0,0 42,47 51,9

O desempenho exergético do sistema PEMFC / GGAS 1 pode ser visualizado através das
Tabelas 6.5 e 6.6. Na primeira deve-se observar que as exergias insumo sdo: a exergia quimica do
GGAS, as poténcias mecanicas do compressor do sistema PSA e do compressor de ar da célula a
combustivel. A exergia produto do sistema é a poténcia elétrica produzida pela célula a
combustivel. Na segunda observam-se as irreversibilidades internas (exergia destruida) e a
eficiéncia exergética pelo critério produto / insumo de cada equipamento do sistema PEMFC /

GGASI.
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Tabela 6.5 - Desempenho exergético do sistema PEMFC / GGAS1

Equipamento Parametros Valor
Gaseificador Exergia de fluxo [kW] 1.371,0
Compressor da PSA Exergia de fluxo [kW] 119,8
Compressor de ar Exergia de fluxo [kW] 71,1
Célula a combustivel Exergia de fluxo [kW] 549,8
Sistema Eficiéncia de segunda lei [%] 26,17

Tabela 6.6 — Irreversibilidades internas e efici€éncia exergética

Componente 7 v
(kW] [%]
Reator de reforma 78,0 84,9
Trocador de calor 1 73,8 37,0
Reator de shift 49,24 95,0
Trocador de calor 2 9,75 54,2
Compressor GGAS 36,36 69,6
PSA 63,78 23,6
Valvula Joule-Thomson 12,8 -
Célula a combustivel 448,1 45,2
Sistema 771,83 26,17

A Figura 6.4 mostra a contribuicdo da irreversibilidade interna de cada equipamento em
relacdo a irreversibilidade total do sistema. Nota-se que a maior contribuicdo na destruicdo da
exergia ocorre na PEMFC. O processo de transferéncia de trabalho elétrico na CaC esta associado
ao gradiente de potencial quimico e a geragdo de irreversibilidade é proporcional a esse gradiente.
A temperatura dos gases de exaustdo da PEMFC € muito proxima da temperatura ambiente, de

forma que o calor produzido pela PEMFC € de baixa disponibilidade.

As irreversibilidades do sistema também podem ser visualizadas através do diagrama de
Grassman da Figura 6.5, no qual sdo mostradas as exergias de fluxo totais através dos volumes de

controle.
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Figura 6.4 - Irreversibilidade percentual em cada equipamento

No diagrama de Grassman os volumes de controle estdo representados por um retangulo
sombreado, sendo possivel observar as conversdes termoquimicas, das misturas gasosas,
representadas pelos balancos de exergia. A exergia de fluxo do hidrogénio na saida do sistema
PSA representa o valor de 65,3% em relacdo a exergia de fluxo do GGAS na fase umida na
entrada do reator de reforma; sendo que uma fracdo da exergia quimica do hidrogénio é
convertida em trabalho elétrico pela PEMFC cuja eficiéncia em relagdo a exergia quimica do
hidrogénio foi calculada em 52%. Também se observa exergias de fluxo langadas no entorno, se
estas ndo forem aproveitadas pelo proprio sistema entdo se tornam fontes de irreversibilidades
externas. As duas principais fontes de irreversibilidades externas correspondem: o sistema PSA e
a PEMFC, a primeira descarta a mistura gasosa de exaustdo, OFFgas. A maior parte da exergia
quimica deste gas € referente a fracdo molar do hidrogénio utilizado para purga no leito da PSA.
O rejeito dos gases combustiveis para o ambiente € um desperdicio de exergia, e ambientalmente
ndo € correto, pois o CO que € toxico também estd presente na composi¢io do OFFgas. As
Tabelas 6.7 e 6.8 ilustram respectivamente as composicdes das misturas gasosas a montante € a
jusante da PSA (OFFgas), resultantes da simulacdo da reforma e purificacdo do GGAS1 ao
GGASS. A exergia quimica do OFFgas poderia ser utilizada para combustdo e produgao de

vapor, este poderia ser aproveitado nos processos da propria planta piloto.
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Figura 6.5 - Diagrama de Grassman do sistema PEMFC / GGAS1
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Tabela 6.7 - Composic¢oes e exergias quimica do SHIFTgas

SHIFTGas y_H, y_CO y_CO, y_No y_CH4 y_C,Hy ex,,
mol.mol”’  mol.mol’ mol.mol" mol.mol" mol.mol" mol.mol kJ kg
1 0,290 0,0074 0,256 0,4650 0,0029 0,0004 3.101
2 0,627 0,0136 0,342 0,0077 0,0072 0,0019 9.675
3 0,417 0,0130 0,259 0,3075 0,0021 0,0004 5.025
4 0,634 0,0142 0,338 0,0044 0,0064 0,0022 9.879
5 0,599 0,0093 0,365 0,0177 0,0062 0,0022 8.665
6 0,408 0,0081 0,293 0,2838 0,0045 0,0019 4913
7 0,363 0,0120 0,283 0,340 0,0025 - 4.072
8 0,315 0,0083 0,235 0,4378 0,0037 - 3.477
Tabela 6.8 - Composi¢des e exergias quimica do OFFgas
OFFgas y_H; y_CO y_CO;, y_N, y_CH4 y_CoHy ex,,
mol.mol’  mol.mol’ mol.mol’ mol.mol" mol.mol’ mol.mol” kJ.kg'l
1 0,0578 0,0098 0,340 0,587 0,0038 0,0005 787,2
2 0,2017 0,0291 0,733 0,016 0,0153 0,0041 2.524,0
3 0,0970 0,0202 0,402 0,476 0,0033 0,0007 1.187,0
4 0,2063 0,0309 0,735 0,009 0,0138 0,0047 2.563,0
5 0,1835 0,0190 0,744 0,0362 0,0127 0,0045 2.231,0
6 0,0939 0,0124 0,449 0,4348 0,0069 0,0029 1.284,0
7 0,0786 0,0174 0,409 0,4914 0,0036 - 995.,4
8 0,0645 0,0114 0,321 0,5977 0,0051 - 861,1

A segunda fonte de irreversibilidade externa € o descarte do hidrogénio nao reagido na

PEMFC, o qual como se pode deduzir, a partir do diagrama de Grassman, ¢ um combustivel de

alto custo exergético. Entdo em uma planta piloto esse insumo quimico deve ser destinado para

enriquecer a mistura do OFFgas, por exemplo.

As fontes de irreversibilidades externas aumentariam se o reator de reforma fosse retirado

do sistema, assim as exergias quimicas do CHy e C,H,4 seriam simplesmente langadas no entorno
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pelo sistema de purificagdo. Portanto a existéncia do reator de reforma do GGAS ¢€ essencial para

0 maximo aproveitamento da exergia desse combustivel.

Entretanto, para a constru¢do de um protétipo deve ser estudada a viabilidade do
dimensionamento de um reator de reforma para um GGAS cuja composi¢do apresente baixa
fracdo molar de metano, como € o caso do GGAS1. O estudo da cinética de reacdo deve ser
aprofundado, bem como a vantagem econdmica da obten¢ao de exergia quimica de hidrogénio a

partir da reforma da fracao de metano no GGAS.

Havendo um reator de reforma para a conversdao dos hidrocarbonetos em hidrogénio €
necessario que o GGAS esteja a alta temperatura. Nas Figuras 6.6 e 6.7 estdo ilustrados os
graficos que representam as fracdes molares da composicdo de equilibrio referente a simulacdo
da reforma do GGAS1 e GGAS2, respectivamente, a partir das equagdes escritas no capitulo 5.
Percebe-se o maior potencial para producao de hidrogénio a partir da reforma do GGAS2, uma
vez que este apresenta maiores fracdes molares de CHy e CO do que o GGAS1. A temperatura
em que ocorre a maxima producdo de hidrogénio depende das quantidades de CH4, CO e gases
inertes como o N, e CO,. A ocorréncia da reacdo de reforma do CHy € favordvel em alta
temperatura (entre 1073 a 1173K), enquanto que a ocorréncia da reacdo de reforma do CO é

favoravel em baixa temperatura (entre 523 a 673K).
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Figura 6.6 - Composicdo de equilibrio do gis de reforma em funcdo da temperatura (GGAS1)
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Figura 6.7 - Composicdo de equilibrio do gds de reforma em funcdo da temperatura (GGAS2)

A temperatura de 1123 K do GGAS na saida do reator de gaseificagdo € suficiente para
garantir a ocorréncia das reagdes termoquimicas de reforma. Como também se observa é

necessario um reator de shift para conversao da fragado molar do monéxido de carbono no gés de

reforma.

As Figuras 6.6 e 6.7 indicam que o GGAS2 seria um melhor combustivel para o sistema
com célula a combustivel devido a maior fragdo molar de hidrogénio. Mas o reator de
gaseificacdo que produz o GGAS2 é do tipo leito fluidizado com vapor, entdo para o

funcionamento de uma planta piloto deverd haver a producdo de vapor para esse reator.

Além disso, 0o GGAS deve estar na fase gasosa imida para a conversao de metano, etileno e
monoxido de carbono. A fracdo molar de 4gua varia conforme a composi¢do da mistura gasosa,
na simula¢do da reforma do GGAS essas fragdes foram calculadas, portanto a produgdo de vapor
nao foi considerada nos célculos. A Tabela 6.9 mostra as fracdes molares de dgua necessdrias

conforme a composi¢ao do GGAS.

A fim de que a exergia fisica e a umidade do GGAS a alta temperatura (850 °C) possa ser

utilizada nas reacdes de reforma, a pré-limpeza deve ser a quente. A desvantagem € que na

124



pritica podera haver uma desativacdo do catalisador do reator de reforma dependendo da

concentracdo de alcatrdo no GGAS.

Tabela 6.9 - Fracdo molar de d4gua necessdria para reforma do GGAS

GGAS1 GGAS2 GGAS3 GGAS4 GGAS5S GGASG6 GGAS7 GGASS
y_H20 y_HZO y_H20 y_HZO y_HzO y_HQO y_HQO y_HzO

mol.mol’ mol.mol' mol.mol’ mol.mol! mol.mol! mol.mol! mol.mol! mol.mol”

0,17 0,43 0,20 0,42 0,35 0,27 0,22 0,20

O desenvolvimento da tecnologia da pré-limpeza a quente é fundamental para que a
operacdo do sistema tenha a maxima eficiéncia. Atualmente a pré-limpeza a quente estd em

desenvolvimento com os filtros ceramicos e reatores para conversao catalitica de alcatrao.

A pré-limpeza a frio é desfavordvel no balanco de exergia, embora atualmente com ela se
obtenha um melhor controle de alcatrdo. Se esta tecnologia for utilizada em uma planta piloto
PEMFC / GGAS entdo a mistura gasosa deve ser resfriada até a temperatura ambiente em
lavadores de gases. Dessa forma a exergia fisica, da mistura gasosa na fase imida, é totalmente
descartada, portanto a mistura gasosa deve ser reaquecida até a temperatura do reator de reforma;
além disso, todo o vapor de dgua para a reforma deve ser produzido com energia térmica

suplementar.

A importancia do reator de reforma pode ser entendida observando as Figuras 6.8 € 6.9, as
quais ilustram, respectivamente, a eficiéncia e o heat rate do sistema PEMFC / GGAS1 em

funcdo da variacdo da efetividade do reator de reforma.

Quando a efetividade do reator € igual a zero significa que as fracdes molares de CHy e
C,H, passam diretamente pelo sistema sem que haja reacdo. Dessa forma ocorre apenas a
conversao da fracdo molar do monéxido de carbono no GGAS, no reator de shift. Nesta situacao
a eficiéncia exergética do sistema fica comprometida, pois haveria descarte das exergias do

metano e etileno para o ambiente. Embora para o caso em que o GGAS apresente uma fracdao
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molar de metano muito baixa a existéncia do reator de reforma néo se justifica, e o uso de apenas

tica.
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Figura 6.9 - Heat Rate do sistema PEMFC / GGAS1 em func¢ao da efetividade do reformador
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A Figura 6.10 ilustra a variacdo de temperatura do gds na saida do reator de reforma (7> -
REFgas) em funcdo da efetividade do reator. Se a efetividade for igual a zero a temperatura é
igual na entrada e na saida, ou seja, sem a ocorréncia de reacao de reforma; por outro lado quanto
maior a efetividade tanto menor a temperatura na saida devido a reagdo endotérmica do metano
com vapor de dgua. Essa temperatura na saida depende da composicdo do GGAS, principalmente

das fragdes molares de metano, moné6xido de carbono e hidrocarbonetos.
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Figura 6.10 - Variacdo da temperatura do gas na saida do reformador em funcdo da efetividade do
reformador (GGASI1)

Se a efetividade do reformador decresce entdo a fracdio molar de hidrogénio na mistura
gasosa a montante da PSA também decresce, pois ndo ocorre o processo de reforma das fracdes
molares de metano e etileno. A eficiéncia exergética produto / insumo da PSA € diretamente
proporcional a quantidade de hidrogénio na mistura gasosa (SHIFTgas) conforme estd ilustrado

no grafico da Figura 6.11.

Uma vez que a energia de ativagdo requerida para a separacdo das espécies gasosas no
sistema PSA € provida pela compressao da mistura gasosa, logo a composi¢do desta influencia no
trabalho consumido no compressor e, portanto na irreversibilidade gerada no processo. A Figura

6.12 mostra que a irreversibilidade gerada pela compressio do SHIFTgas € inversamente
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proporcional a efetividade do reformador e, portanto também a fracdo molar de hidrogénio na

mistura gasosa.
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Figura 6.12 - Irreversibilidade da compressdo do SHIFTgas em fungdo da efetividade de reforma

(GGAS 1)

A influéncia da efetividade dos outros equipamentos do sistema também deve ser analisada.

tica do sistema devido a cada equipamento foi feita

éncia exergé

A

Para visualizar a variacdo da efici
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uma andlise de sensibilidade, variando-se os parametros em 10% para mais e para menos. Os
parametros estudados foram: fator de recuperagdo de hidrogénio na PSA (#_PSA), efetividade do
reformador (y_reforma), efetividade do reator de shift (y_shift) e a pressdo do ciclo da PSA
(P_PSA). A Figura 6.13 ilustra a andlise de sensibilidade, onde a ordenada representa a eficiéncia

exergética do sistema e a abscissa representa a variacao dos parametros citados.
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Figura 6.13 - Anélise de sensibilidade do sistema PEMFC / GGAS1

Observa-se que o fator de recuperagdo de hidrogénio na PSA € o pardmetro que mais
influencia na eficiéncia. Esse fator de recuperacao estd relacionado a maior ou menor quantidade
de hidrogénio utilizado como géds de arraste para a purga do leito da PSA. A Figura 6.14 ilustra a

andlise de sensibilidade para os outros tipos de GGAS.

A composicdo do GGAS influencia em todo o balango de exergia. No gréfico da Figura
6.15 se pode observar a variagdo das efici€ncias de primeira lei e de segunda lei, do sistema de
producdo de eletricidade, em fun¢do da fracdo molar de hidrogénio no SHIFTgas. A eficiéncia de
primeira lei ndo € um parametro adequado para mensurar o desempenho do sistema uma vez que
o poder calorifico inferior do GGAS ndo representa a qualidade da mistura gasosa para a

producdo de hidrogénio. A eficiéncia de segunda lei, por outro lado, indica a qualidade do GGAS
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GGAS3

GGAS2

no sentido de que o desempenho do sistema é melhor quanto menor for o fluxo gasoso para

produzir uma determinada quantidade de hidrogénio.
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Figura 6.14 - Anadlise de sensibilidade para os tipos de GGAS considerados
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Figura 6.15 - Eficiéncias de 1* e 2* lei em funcdo da fragdo molar de hidrogénio no SHIFTgas

A maior eficiéncia exergética calculada foi de aproximadamente 30%, Conforme se
observa na Figura 6.15. Na Figura 6.16 pode-se observar que a maior eficiéncia corresponde a

um sistema utilizando o GGAS2, o GGAS4, ou o0 GGASS.
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Figura 6.16 - Eficiéncia exergética do sistema PEMFC para diferentes tipos de GGAS
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A composicao destas misturas gasosas GGAS2, GGAS4 e GGASS pode ser encontrada nas
Tabelas 5.3 e 5.4 do capitulo 5, observa-se que dentre todas as misturas gasosas estas sdo as que

apresentam a menor quantidade de gases inertes, principalmente nitrogénio.

Assim sendo disponibilizam uma maior quantidade de hidrogénio proporcionalmente num
menor volume de GGAS. A maior eficiéncia exergética ilustrada na Figura 6.16 indica que numa
planta piloto os componentes teriam um volume menor, devido a menor irreversibilidade gerada
pelo sistema. Uma planta piloto cujos componentes apresentam menor volume terd um custo de
capital proporcionalmente menor. A Figura 6.17 mostra a irreversibilidade total gerada pelo

sistema PEMFC / GGAS para todas as misturas gasosas consideradas.
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Figura 6.17 - Destruicdo total de exergia para diferentes tipos de GGAS

O balang¢o de exergia no processo de reforma do GGAS indica que a sua eficiéncia
exergética decresce para uma maior a quantidade de nitrogénio na mistura gasosa. A Figura 6.18
ilustra a variagdo dessa eficiéncia numa interacdo entre os tipos de GGAS estudados, o desvio
dos pontos em relacdo a reta ocorre devido a que a eficiéncia também depende das outras
espécies gasosas. O balanco de exergia indica que quanto maior a fracio molar de metano e
monodxido de carbono, maior € a eficiéncia exergética do reator de reforma, ou seja, a exergia

fisica do GGAS € mais bem utilizada obtendo-se maior quantidade de exergia quimica de
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visualizada através do gréfico da Figura 6.19.
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6.3 Modelagem do sistema SOFC

As Figuras 6.20 e 6.21 ilustram respectivamente as curvas de polarizacio e de densidade de
poténcia da célula SOFC a temperatura de 800 °C para GGASI1, essas curvas foram obtidas a

partir dos pardmetros operacionais listados na Tabela 2.5 do capitulo 2.
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Figura 6.20 - Curva de polarizagdo da célula SOFC a temperatura de 800 °C
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Figura 6.21 - Densidade de poténcia da SOFC em fun¢ao da densidade de corrente
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A tensdo em cada célula do stack em condicdes reais de operacdo varia de 0,6 Volts a 0,8
Volts. Considerando a curva de polarizacdo, uma tensdo de 0,76 V corresponde a uma densidade
de corrente de 700 mA.cm'Z; essas caracteristicas operacionais resultaram em uma eficiéncia de
primeira lei do stack igual a 50,0%. Essa é a condi¢do nominal da SOFC considerada para o

calculo da producdo de eletricidade do sistema.
A reforma interna do GGASI, cuja vazdo volumétrica é de 0,347 m3/s, teria capacidade
para producdo de hidrogénio suficiente para um sistema de SOFC com 680 kW. Para esta

capacidade a Tabela 6.10 ilustra o desempenho energético do sistema SOFC / GGASI.

Tabela 6.10 - Desempenho energético do sistema SOFC / GGASI1

Equipamento Parametros Valor
Energia do combustivel Poténcia’ kW] 1.368,0
(GGASI)
Células de combustivel Poténcia elétrica [kW] 684,2
Sistema Eficiéncia de primeira lei [%] 50,0

1 Poténcia baseada no poder calorifico inferior

A eficiéncia de primeira lei do sistema SOFC ¢ superior a do sistema PEMFC, o que indica

que o primeiro possui maior potencial para produgdo de eletricidade a partir do GGAS.

A Tabela 6.11 mostra as propriedades termodindmicas: temperatura, entalpia e entropia, 0s
resultados dessa Tabela sdo referentes aos volumes de controle ilustrados na sessd@o 5.2 do
capitulo 5. A numerac¢do da primeira coluna é a mesma daquela que representa os fluxos através

dos volumes de controle.

A entalpia e a entropia foram calculadas conforme as equagdes apresentadas no capitulo 4
em que a temperatura de referéncia foi estabelecida em 25°C. Para este valor de temperatura a
entalpia € zero conforme consta na Tabela 6.11. Nesta Tabela constam os valores de entalpia e
entropia para as temperaturas de operacdo dos respectivos volumes de controle. Utilizando-se

desses e dos valores de referéncia das proprieadades e considerando a definicdo de exergia

135



descrita no capitulo 4 foram calculados os valores de exergia especifica fisica que estdo ilustrados

na Tabela 6.4.

Tabela 6.11 - Propriedades termodinamicas no sistema SOFC / GGASI1

Ponto Vazdo massica  Temperatura Entalpia Entropia
[Kg.s'] [°C] (K kg! (kI kg' K"

1(gas) 0,392 850 1.046,0 8,881
1(4gua) 0,0526 850 1.732,0 13,18
2 0,444 771 1.321,0 8,901

3 1,484 96 369,9 5,715

4 1,484 500 792,77 6,484

5 1,928 770 930,9 7,283

6 1,928 4939 5649 6,96

7 1,928 155,6 151,1 6,394

8 0,2185 417 3.285,0 7,182

Da mesma forma foram calculados os valores de exergia especifica quimica que estao
ilustrados na Tabela 6.12. O calculo foi feito conforme a composi¢ao dos fluxos de gases ideais
através dos volumes de controle, e considerando a composicao da atmosfera padrao da Tabela 4.2

do capitulo 4. Na tltima coluna da Tabela 6.12 consta o valor da exergia de fluxo total.

O desempenho exergético do sistema SOFC / GGAS 1 pode ser visualizado através das
Tabelas 6.13 e 6.14. Na primeira deve-se observar que as exergias insumo sao: a exergia quimica
do GGAS, as poténcias mecanicas do compressor de gas combustivel e do compressor de ar da
célula a combustivel. A exergia produto do sistema € a poténcia elétrica produzida pela célula a
combustivel. Na segunda observam-se as irreversibilidades internas (exergia destruida) e a
eficiéncia exergética pelo critério produto / insumo de cada equipamento do sistema SOFC /

GGASI.
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Tabela 6.12 - Exergias no sistema SOFC / GGAS1

Ponto Temperatura ex,, ex,, o
*Cl (k) kg] [kl kg'] (kW]
1(gés) 850 557,3 3.497,0 1.595
1(4gua) 850 9241 50,26 52,5
2 770 734,2 3.497,0 1.691,0
3 96 65,5 54,17 167,8
4 500 258,82 54,17 456,7
5 770 558,6 165,2 1.381,6
6 4939 292,16 165,2 8614
7 155,6 50,14 165,2 418,6
8 417 1.237,0 50,26 256,8
Tabela 6.13 - Desempenho exergético do sistema SOFC / GGAS1
Equipamento Parametros Valor
Gaseificador Exergia de fluxo [kW] 1.371,0
Compressor GGAS1 Exergia de fluxo [kW] 118,9
Compressor de ar Exergia de fluxo [kW] 95,32
Célula a combustivel Exergia de fluxo [kW] 684,2

Sistema

Eficiéncia de segunda lei [%] 34,2

Tabela 6.14 — Irreversibilidades internas e eficiéncia exergética

Componente 7 14
(kW] [%]
Célula a combustivel 93,0 43.0
Pré-aquecedor de ar 226,3 55.9
HRSG 195,6 57,8
Compressor GGAS 23,0 80,0
Total 534,1 34,2
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Comparando o resultado das Tabelas 6.14 e 6.6, com relacdo a eficiéncia exergética da
célula a combustivel, observa-se que a eficiéncia da SOFC ¢ inferior a da PEMFC. Essa condicao
deve-se a defini¢do da eficiéncia de segunda lei: esta, respectivamente para a SOFC e PEMFC,
foi definida com relagdo a exergia quimica do GGAS e a exergia quimica do hidrogénio.

Portanto, na eficiéncia da SOFC esta inclusa a efetividade da reforma interna.

O sistema SOFC, teoricamente, apresenta menor complexidade comparado ao sistema
PEMFC porque dispensa os reatores de reforma e shift e o sistema PSA. Uma menor
complexidade resulta em menores irreversibilidades conforme se verifica no balango de exergia
da Figura 6.23. A SOFC apresenta maior potencial para integracdo com o processo de

gaseificacdo de biomassa porque as temperaturas de operagao sdo bem préximas.

A contribuicdo de irreversibilidade da célula a combustivel no sistema SOFC € inferior a do
sistema PEMFC. Os gases de exaustdo da SOFC sdo rejeitados a alta temperatura (770 °C), logo
a energia térmica produzida pela SOFC apresenta boa disponibilidade. Entretanto, uma parte da
exergia fisica dos gases deve ser utilizada para pré-aquecimento do ar, o restante pode ser
utilizado para produg@o de vapor. Esta caracteristica torna a SOFC uma tecnologia promissora

para co-geracdo. A Figura 6.22 mostra as irreversibilidades do sistema SOFC.
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Figura 6.22 - Irreversibilidade percentual em cada equipamento
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Figura 6.23 - Diagrama de Grassman do sistema com SOFC / GGAS1
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A eficiéncia do sistema SOFC também varia com a composi¢ao do GGAS. As Figuras 6.24
e 6.25 mostram a variacao das eficiéncias de primeira e segunda lei em fun¢do da fragdo molar de
hidrogénio. Na primeira figura a fracdo molar de H, é referente ao GGAS e na segunda figura é

referente ao gés de reforma.
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Figura 6.24 - Eficiéncias de 1* e 2* lei em fun¢do da fracdo molar de hidrogénio no GGAS
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Figura 6.25 - Eficiéncias de 1* e 2* lei em fun¢ao da fracdo molar de hidrogénio no REFgas
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Nas Figuras 6.24 e 6.25 a eficiéncia de primeira lei decresce porque a variacdo da energia
do GGAS, referente ao poder calorifico inferior, supera a variacio do trabalho elétrico produzido
pela CaC. Entretanto a eficiéncia de primeira lei ndo demonstra que quanto menor a exergia da
mistura gasosa o sistema consome mais energia devido a maior quantidade de gases inertes. Da
mesma forma que no sistema PEMFC a eficiéncia de primeira lei ndo ¢ um parametro adequado
para mensurar o desempenho do sistema SOFC. Por outro lado, a eficiéncia de segunda lei é
crescente proporcionalmente a fracdo molar de H,. Os desvios em relacdo a curva dos graficos
ocorrem porque a eficiéncia também depende da fragdo molar das outras espécies gasosas; a
maior eficiéncia ocorre quando a fragdo molar de hidrogénio no gés de reforma € préxima de 0,5
mol.mol™. As trés misturas gasosas com maior potencial para producdo de hidrogé€nio e que
resultam na maior eficiéncia exergética do sistema SOFC, conforme é mostrado na Figura 6.26,

sd0: 0 GGAS 2, GGAS 4 e GGASS.
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Figura 6.26 - Eficiéncia exergética do sistema SOFC para diferentes tipos de GGAS

Conforme a abordagem do DOE (2002) sobre a operagdo de uma SOFC com uma mistura
gasosa cuja composicdo continha CO, H, e N,, considerando o balango de exergia no sistema
SOFC / GGAS verificou-se que os processos de gaseificacdo que utilizam vapor produzem um

gis combustivel de maior qualidade para produgado de hidrogénio para a SOFC.
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A Figura 6.27 € o resultado da interac@o entre os tipos de GGAS considerados, e mostra a

as de reforma. A

€nio no gas

tica em fungdo da fracdo molar de nitrogé

da eficiéncia exergé

variagao

Figura 6.28 ilustra a varia¢do do consumo de energia na compresssao do gas em funcdo da fracao

molar de N> no GGAS.
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Nas andlises subseqiientes nao foi inserido o GGASY, isso porque ele € produzido por um
reator de leito fluidizado a pressio de 3 MPa segundo Bain (2004). Dessa forma a célula a
combustivel teria que operar a alta pressdo para o maximo aproveitamento da exergia fisica do
combustivel. Segundo foi reportado por DOE (2002) e por Larminie e Dicks (2003) ha um
aumento na tensdo e na eficiéncia da CaC para um aumento da pressdo de operagdo. Mas o
aumento da pressdo pode ndo se justificar devido ao maior consumo de energia para
pressurizacdo da CaC. A Figura 6.29 ilustra a variagc@o da tensdo em células unitarias da SOFC a
800°C e 700 mA.cm™ para um aumento de pressdo. A curva superior da Figura 6.29 foi obtida a
partir da equacdo 2.26 do capitulo 2 reportada por DOE (2002), a curva inferior foi obtida a partir

da modelagem termodindmica. Comparando o resultado das duas curvas verificou-se um erro

sistematico, em relacdo ao modelo do DOE (2002), de 1,25%.
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Figura 6.29 - Variacdo da tensdao da SOFC em funcdo da pressao

Um incremento da tensdo para uma determinada densidade de corrente, conforme a
termodindmica de uma CaC resultard em um aumento da eficiéncia. A Figura 6.30 mostra a
variacdo da eficiéncia exergética da SOFC a uma temperatura de 800°C em fun¢do do aumento
da pressdo de operagdo. Essa eficiéncia foi relacionada com a exergia quimica da mistura de

hidrogénio e mono6xido de carbono apds o processo de reforma interna.
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Figura 6.31 — Poténcia elétrica produzida pela SOFC vs poténcia de compressao do ar

O aproveitamento do GGAS9 numa SOFC, do ponto de vista termodindmico, poderia ser
viabilizado se o gds de exaustdo da SOFC fosse direcionado para uma turbina a gés. Esta
produziria a poténcia para o acionamento do compressor de ar. Esse tipo de sistema foi
mencionado no capitulo 2 e estdo sendo desenvolvidos pela Siemens Westinghouse operando

com gas natural como combustivel.
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6.4 Comparacao com os sistemas de turbinas a gas

A Figura 6.32 apresenta a comparagao de eficiéncia exergética entre os sistemas PEMFC /
GGASI e turbinas em ciclo simples / GGAS1. Uma vez que o GGAS1 € produzido a partir de um
reator a pressdao atmosférica, o consumo de energia para a sua compressdo € a principal
desvantagem do sistema com turbina a géds. Essa caracteristica resulta numa superioridade
significativa da PEMFC até aproximadamente 5 MW. Com o aumento de escala de poténcia a

superioridade da PEMFC diminui, até que para 30 MW a turbina LM 2500 + € mais eficiente.
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Figura 6.32 — Eficiéncia do ciclo simples vs sistema PEMFC (GGAST1)

Na Figura 6.33 pode-se observar a influéncia da composicao do GGAS sobre a eficiéncia.
Ambos os sistemas (turbina e célula a combustivel) apresentaram uma efici€éncia exergética
superior com 0 GGAS?2 que possui exergia quimica superior a0 GGAS1. Comparando essas duas
misturas gasosas a taxa de transferéncia de exergia obtida com o0 GGAS2 ¢ superior a obtida com
0 GGAS1 para um mesmo volume de gés. Para o sistema PEMFC o menor volume da mistura
gasosa significa menor consumo de energia na compressdo para a PSA. Para a turbina a gés o
efeito € o mesmo, entretanto estas maquinas operam com relacdes de pressdo superiores ao
sistema PSA; consequentemente a exergia quimica do GGAS tem maior influéncia na eficiéncia

exergética deste sistema.
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Figura 6.33 — Eficiéncia do ciclo simples vs sistema PEMFC (GGAS?2)

O sistema com célula tipo SOFC ndo apresenta as irreversibilidades inerentes ao processo
de purificacdo de hidrogénio e, portanto € mais eficiente do que as turbinas em ciclo simples;
embora a sua superioridade diminua no caso do GGAS2. As Figuras 6.34 e 6.35 ilustram as

comparacoes entre os sistemas SOFC / GGAS e turbina em ciclo simples / GGAS.
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Figura 6.34 — Eficiéncia do ciclo simples vs sistema SOFC (GGAS1)
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Figura 6.35 — Eficiéncia do ciclo simples vs sistema SOFC (GGAS?2)

xergética

As turbinas a gds de ciclo regenerativo sdao maquinas de pequena escala, com excecdo da
MERCURY 50. A Figura 6.36 mostra a comparacao da eficiéncia exergética entre os sistemas de
pequenas turbinas e o sistema PEMFC considerando o GGAS7. Observa-se que a superioridade

da PEMEFC € consideravel em relacdo as micro-turbinas C30 e C60.
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Figura 6.36 — Eficiéncia do ciclo regenerativo vs sistema PEMFC (GGAS7)
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Um grifico com escala de poténcia mais ampla para o ciclo regenerativo foi obtido

inserindo-se a turbina MERCURY 50. Nas Figuras 6.37 e 6.38 verifica-se que a partir de 800 kW

tica do ciclo regenerativo passa a ser superior a da

z

éncia exergé

e 600 kW respectivamente a efici

PEMEFC.
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Figura 6.37 — Eficiéncia do ciclo regenerativo vs sistema PEMFC (GGAS7)
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Figura 6.38 — Eficiéncia do ciclo regenerativo vs sistema PEMFC (GGAS?2)
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tica do sistema SOFC ¢ superior a das maquinas de ciclo regenerativo

éncia exergé

‘A

A efici

selecionadas, tanto para 0 GGAS7 como para o0 GGAS2. As Figuras 6.39 e 6.40 mostram essas

comparagoes.
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Figura 6.39 — Eficiéncia do ciclo regenerativo vs sistema SOFC (GGAS7)
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A configuragdo mais adequada a turbinas a gis € a integracdo com um gaseificador a alta
pressdo. Nesta andlise em que se considerou 0 GGAS9 como combustivel as turbinas a gis sdo
mais vantajosas; hd uma melhor integracdo do gaseificador e turbina pela retirada de uma fracao
do ar do compressor para alimentar o reator. Isso elimina a desvantagem termodinamica da
compressdo do GGAS. Entretanto a operacdo com reatores de leito fluidizado pressurizados
requer sistemas de médio a grande porte. A Figura 6.41 ilustra a comparacdo de efici€ncia

exergética entre o ciclo STIG / GGAS9 e a PEMFC / GGAS2.
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Figura 6.41 — Eficiéncia do ciclo STIG (GGAS9) vs sistema PEMFC (GGAS2)

A Figura 6.42 mostra a comparacdo do cico STIG com a SOFC / GGAS2. Neste caso a
eficiéncia do sistema SOFC é superior a do ciclo STIG para poténcia entre 5 MW a 10 MW. E
necessario considerar também que se 0 GGAS for direcionado para a turbina a alta temperatura
ha um incremento de eficiéncia. No sistema de Varnamo, por exemplo, o GGAS era injetado na
camara de combustdo a uma temperatura de 400°C. Considerando esta temperatura do
combustivel o grafico da Figura 6.42 também demonstra que a SOFC ndo mais compete com o
ciclo STIG com relacdo a eficiéncia. Mas também € importante salientar que a aplicabilidade da
injecdo de vapor, para o aumento da producdo de poténcia da turbina, depara-se com o problema

da manutenc¢do da estabilidade de combustao.
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Portanto também foi considerada a condi¢do em que as turbinas a gds aeroderivativas em
ciclo simples operam com o GGAS produzido pelo gaseificador pressurizado, entdo a eficiéncia
desta condi¢do foi comparada com a eficiéncia do sistema SOFC. Esta comparagao, ilustrada na
Figura 6.44, demonstra que a SOFC € mais eficiente do que as turbinas a gds até uma poténcia de

30 MW.
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Figura 6.42 — Eficiéncia do ciclo STIG (GGAS9) vs sistema SOFC (GGAS2)
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Capitulo 7

Conclusoes e recomendacoes para trabalhos futuros

A produgdo de hidrogénio a partir da biomassa é uma possibilidade interessante para o
Brasil uma vez que o pais possui extensao territorial e clima favoravel a esta fonte renovavel de
energia. Existem vdrias formas de obtencdo do H, utilizando a biomassa, neste trabalho foi
considerada a reforma do gds de gaseificagio GGAS. A modelagem termodindmica deste
processo demonstrou que é possivel obter um gés de sintese (SHIFTgas) com uma fragdo molar

de hidrogénio de até 63 %mol.mol .

A fracdo molar de H;, ao final do processo depende, além da efetividade do sistema de
reforma, também da composi¢cdo do GGAS e esta, por sua vez, depende do tipo de processo de
gaseificacdo utilizado para a conversdao da biomassa. Quando o processo de gaseificacdo é
realizado com ar atmosférico o GGAS apresenta uma alta fracio molar de nitrogé€nio, dessa
forma a reforma da mistura gasosa resulta em uma fracao molar de hidrogénio no gis de sintese
de 30 %mol.mol™. Por outro lado quando o processo de gaseificacdo utiliza vapor como reagente
e o aquecimento do reator € realizado de forma indireta (aquecimento indireto) pode-se obter uma

fragdo molar de H, préxima de 63 %mol.mol™.

O hidrogénio produzido desta forma pode ser aproveitado para geracdo distribuida de
eletricidade com células a combustivel. Neste trabalho foi considerado dois tipos de CaCs: a
PEMEFC e a SOFC, esta ¢ a CaC mais promissora para geracdo distribuida devido a possibilidade
de reforma interna de hidrocarbonetos e a alta eficiéncia. Por outro lado a PEMFC opera somente
com hidrogénio puro, a sua eficiéncia é inferior a da SOFC, mas estd num estigio de

desenvolvimento tecnoldgico mais avangado. Enquanto que para o sistema com SOFC a
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eficiéncia exergética foi de 34 % e 39% respectivamente para o GGAS produzido pelo processo a
ar e pelo processo a vapor, para o sistema PEMFC a eficiéncia exergética foi de 26% e 31%. A
eficiéncia do sistema SOFC € superior a do sistema PEMFC porque as reacdes de reforma e
eletroquimicas ocorrerem somente em um dispositivo, o que elimina o sistema de reforma
externa. Outra razdo importante da superioridade do sistema com SOFC € a possibilidade de
operacdo com gis monodxido de carbono, dessa forma ndo hd necessidade de um sistema PSA

para purifica¢ao de hidrogénio.

A principal fonte de irreversibilidade externa no sistema PEMFC € o gas de exaustdo da
PSA, o OFFgas, principalmente devido a perda de hidrogénio durante o ciclo de purificacdo da
mistura gasosa. Esta perda de hidrogénio somada a energia necessdria para a ativacdo da
separacdo das espécies gasosas no leito de adsor¢do € a principal influéncia negativa sobre a
eficiéncia do sistema PEMFC. Além de ser uma fonte de irreversibilidade externa o OFFgas, se
nao for aproveitado pela planta piloto, também é fonte de emissdo de gés téxico devido a fragcdao
molar de monéxido de carbono. Visando minimizar a emissdo deste gds o OFFgas pode ser
enriquecido com o hidrogénio nao reagido na PEMFC e entdo queimado para produgdo de vapor,

por exemplo.

A andlise exergética demonstrou que o GGAS produzido a partir do processo de
gaseificacdo com aquecimento indireto (ICFB), que utiliza um reator para a gaseificacdo e outro
para a combustdo e injeta vapor no reator de gaseificacdo, ¢ um combustivel melhor para os
sistemas com células a combustivel. Para o sistema PEMFC, utilizando o GGAS2, a geracdo de
irreversibilidade € 23% inferior em relacao a utilizacdo do GGAS1. O GGAS2 apresenta maior
fracdo molar de hidrogénio e metano, consequentemente o processo de reforma resulta em maior
quantidade de hidrogénio para a CaC. Entretanto, para a constru¢ao de um protétipo de geracao
distribuida com o processo ICFB, seria necessdria a produg¢do de vapor para o reator de
gaseificacdo; no caso da SOFC a exergia fisica dos gases de exaustdo, conforme a modelagem

termodindmica é suficiente para a produg¢do de vapor que poderia ser direcionado para o

gaseificador.
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Também foi demonstrado que a ndo existéncia de um reator de reforma faria com que o
sistema PEMFC / GGAS tivesse uma eficiéncia muito baixa; o rejeito da fracdo de gds metano e
de outros hidrocarbonetos para o ambiente aumentaria a irreversibilidade externa do sistema.
Neste caso o sistema PEMFC / GGASI1 teria uma eficiéncia exergética de apenas 14%,
consequentemente esta seria inferior a efici€éncia do sistema com turbina a gis que é de 19% para

a micro-turbina C-30.

Apesar da importancia do processo de reforma para a mdxima efici€éncia do sistema
PEMFC seria necessdrio realizar um estudo para analisar a viabilidade técnica do
dimensionamento de um reator para misturas gasosas cujas composi¢des apresentam baixa fracdo
molar de gés metano. Neste caso o estudo da cinética das reagdes deveria ser aprofundado para
analisar a viabilidade da produgdo de hidrogénio a partir da reforma de GGAS. Um modelo
computacional poderia ser desenvolvido para realizar o dimensionamento do sistema de reforma.
Para tanto poderia ser utilizado o método da minimizacdo de geracdo de entropia para melhorar o
desempenho termodinamico de processos. Tal método deveria levar em consideracdo a geracao
de entropia pelo atrito viscoso do fluido de trabalho, pela transferéncia de calor e pelas reagdes

termoquimicas.

Com relagdo a comparacdo entre os sistemas de células a combustivel e de turbinas a gés
pode-se chegar as seguintes conclusdes: a composicdo da mistura gasosa influencia o
desempenho de ambos os sistemas, no caso da turbina as caracteristicas mais relevantes
compreendem o projeto da camara de combustdo e o limite de escoamento massico através da
turbina. No caso da célula a combustivel as caracteristicas mais importantes sdo: a fracdo molar
de hidrogénio, monéxido de carbono e metano no GGAS, o sistema de reforma e purificacdo; e a

cinética de reagdao no anodo da SOFC.
A andlise exergética demonstrou uma superioridade de eficiéncia dos sistemas CaC /

GGAS sobre os sistemas de turbinas a gés de ciclo simples / GGAS até 25 MW, embora o grau

dessa superioridade dependa da composi¢ao do GGAS.
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Quando as turbinas sdo de ciclo regenerativo o sistema PEMFC / GGAS apresenta uma
eficiéncia superior apenas para poténcias abaixo de 800 kW, enquanto o sistema SOFC / GGAS
apresenta eficiéncia superior at¢ 5 MW. Os sistemas de turbinas a gds sdo consideravelmente
superiores em eficiéncia quando o processo de gaseificacdo € pressurizado e as maquinas operam
em ciclo STIG. A eficiéncia deste varia entre 36% a 43% entre 5 MW a 30 MW enquanto que a
eficiéncia do sistema PEMFC permanece proxima de 30%. O sistema SOFC € mais eficiente do
que o ciclo STIG para poténcias entre 5 MW e 10MW, mas se o combustivel for injetado na
camara de combustdo da turbina a temperatura de 400°C a eficiéncia do ciclo STIG varia entre

38% a 46% enquanto que a eficiéncia do sistema SOFC permanece proxima de 39%.

Entretanto a injecdo de vapor, para maximizar a producdo de poténcia e eficiéncia da
turbina esbarra no problema da manutengdo da estabilidade de combustdo; entdo o ciclo STIG
pode ndo ser tecnicamente vidvel. Neste caso as turbinas a gas em ciclo simples operando com o
GGAS produzido por gaseificador pressurizado desenvolvem uma eficiéncia que varia entre 31%
a 39% para poténcias entre 5 MW a 30 MW. Nesta condi¢do o sistema SOFC torna-se mais

eficiente do que as turbinas até a poté€ncia de 30 MW.

De qualquer forma as turbinas a gds sdo mais adequadas para aproveitamento do GGAS
produzido por sistema de gaseificacdo pressurizado, enquanto que as células a combustivel sao
mais adequadas para operar com GGAS produzido por sistema de gaseificacdo a pressao

atmosférica.

Visando comparar as eficiéncias calculadas neste trabalho seria interessante a construg¢ao de
um protétipo para geragdo distribuida CaC / GGAS. A avaliacdo pratica do aproveitamento do
GGAS em célula a combustivel deveria incluir a observacdo do efeito nocivo dos contaminantes

produzidos no processo de gaseificagdo sobre os catalisadores da célula a combustivel.
No caso da SOFC devera haver um esfor¢o no sentido da construcao e testes de sistemas

hibridos com turbinas a gés, uma vez que a integragdo da SOFC com turbinas a gés ja € testada

com relativo sucesso utilizando gas natural como combustivel.
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