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Resumo

ALVES, Lourenco Gobira, Andlise Exergoecondémica e Otimizacdo de Diferentes Processos de
Producdo de Hidrogénio a Partir de Gds Metano, Campinas,: Faculdade de Engenharia

Mecanica, Universidade Estadual de Campinas, 2007. 219 p. Tese (Doutorado)

A alta dos pregos do petrdleo aliada ao aumento da participagdo do gas natural na matriz
energética nacional forca a sociedade a pensar em usos mais racionais para o gas, tanto por
necessidades econdmicas quanto ambientais. O hidrogénio ¢ apontado por alguns autores como
combustivel do futuro, portanto aproveitar o gas natural como matéria-prima para produzir
hidrogénio ¢ uma das alternativas para melhor uso do gés. Este trabalho faz a andlise
exergoeconomica de dois processos basicos de producdo de hidrogénio a Reforma a Vapor do
Metano, SMR, e a Reforma Autotérmica do Metano, AtR, usando a Teoria do Custo Exergético,
TEC, e a Analise Funcional, AF. E proposta a introduc¢io de cogera¢io usando uma turbina
movida a gas natural e outra movida a gas de sintese para os dois processos, gerando quatro casos
de estudo onde a possibilidade de produzir excedentes para venda foi considerada. Foi feita a
otimizagdo dos processos com dois objetivos: busca da maior produgdo de hidrogénio e busca da
menor geragao de irreversibilidade. Os resultados mostram que a cogeragdo é uma possibilidade a
ser estudada com cuidado, pois o custo de producao da eletricidade precisa ser competitivo com o
mercado energético brasileiro. Os quatro casos de estudo mostraram boa flexibilidade para

otimizagdo dos processos.

Palavras-chave: Exergoeconomia, Exergia, Producdo de Hidrogénio, Cogeragao,

Otimizag¢ao, Turbina a Gas.
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Abstract

ALVES, Lourenco Gobira, Exergoeconomic Analysis and Optimization of Different Processes of
Hydrogen Production from Methane, Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecanica,

Universidade Estadual de Campinas, 2007. 219 p. Tese (Doutorado)

The prices of Petroleum allied to the increase of the participation of the Natural Gas in the
national energy matrix have forced the society to search for more rational uses for the gas by
economic and environmental reasons. According to some authors, hydrogen is the fuel of the
future and the production of hydrogen from natural gas is an alternative to improve the gas uses.
This work performs an exergoeconomic analysis of two basic processes to produce hydrogen,
Stem Methane Reforming, SMR, and Autothermal Reforming, AtR, using the Theory of
Exergetic Cost, TEC, and the Functional Analysis, AF. Two cogeneration possibilities in the
processes are also considered, resulting in four study cases with the possibility of producing
surplus of electric energy to sell. And an optimization study is performed to improve the
hydrogen production and reduce the irreversibility. The results shown that cogeneration is a
useful possibility but must be applied according to the Brazilian energy market. The optimization

process increased the results in the four cases.

Keywords: Exergoeconomic; Exergy, Hydrogen Production, Cogeneration, Optimization,

Gas Turbine
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Nomenclatura

Letras latinas:
A - Area de um adsorvente microporoso (m*/kg)
Ex — Exergia (kJ)
F — Energia livre de Helmholtz (kJ)
G — Energia livre de Gibbs (kJ)
m — massa (kg)
k — Custo exergético unitario
K — Coeficiente de equilibrio quimico
h — Entalpia especifica (kJ/kmol)
H — Constante de Henry (kPa m*/kmol)
Q — Calor (kJ)
R — Constante dos gases (kJ/kg K)
S — Entropia (kJ/K)
T — temperatura (K)
U — Energia Interna (kJ)
V- Volume do microporo (m*/kg)
P — Pressao (kPa)
N (n) — Nimero de mols (kmol)
I — Irreversibilidade (kJ)
F — Insumo exergético (kJ)

P — Produto exergético (kJ)

XV



W — Trabalho (kJ)

y — frag@o molar

Letras Gregas:

1 — Potencial quimico (kJ/kmol)

v - Coeficiente estequiométrico

€ - Grau de avango da reagdo quimica

¢ - Eficiéncia exergética, método insumo produto
o - Irreversibilidade gerada num processo (kJ/K)
¢ - Eficiéncia exergética, método entradas e saidas
n - Eficiéncia de primeira lei

@ - Variagdo da energia interna por unidade de adsorvente (kJ/kmol)
1 - Fator de Carnot

Subscritos:

0 — Relativo ao ambiente

A — Substancia genérica

ch —indica exergia ¢ quimica

g - Gasoso

k — Indica exergia cinétca

p — Indica exergia potencial

ph —indica exergia ¢ fisica

ver — Relativo a processo reversivel

s- Solido

t — Relativo a turbina

W — Poténcia

Superescritos:

* - Indica custo exergético total
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1. INTRODUCAO

A disponibilidade, cada vez maior, do gas natural no Brasil abre espago para sua utilizagao
em diversos campos da economia. A maior utilizagdo do gas natural é como combustivel, tanto
em plantas industriais quanto em usinas térmicas para a geracdo de eletricidade. Os setores
comercial, doméstico e, principalmete, veicular ainda respondem por uma pequena parcela, que
tem crescido e serd significativa nos proximos anos.

A meta estipulada pelo governo ¢ a de que a participagdo do gas natural atinja 12% da
matriz energética até o ano de 2010 (ANP 2002). E necesério ter em vista que cerca de 50% do
gas natural consumido no Brasil vem da Bolivia. Tendo este pais modificado sua politica de
precos e tributagdo sobre a exploragcdo, refino e comercializacdo dos hidrocarbonetos, o
abastecimento de gas no Brasil pode sofrer mudangas tanto no prego como na disponibilidade.

No intuido de diminuir a dependéncia brasileira do gas boliviano, a Petrobras tem
aumentado a sua producao de gas com a entrada em operacdo de novos pogos, principalmente no
Espirito Santo e Sdo Paulo, a instalagdo do gasoduto Coari-Manaus e a constru¢do de unidades de
regaseificagdo para LNG (gas natural liquefeito) que podera ser importado de qualquer outro pais
fornecedor do insumo. E necessario salientar que tanto o impacto da alteragdo nos pregos quanto
as medidas para adequagdo do fornecimento terdo efeitos somente a médio e longo prazos.

A negociagdo do fornecimento deste insumo depende de fatores técnicos e politicos ja que
os energéticos sdao considerados de interesse estratégico para os paises fornecedores e
consumidores. Sendo assim, qualquer solugdo para os impasses que se coloquem serdo tomadas
através de negociacdes envolvendos os governos dos paises.

O gés natural, além de ser utilizado como combustivel, pode ser utilizado como insumo
quimico para a producdo de derivados industriais. Através de reagdes quimicas apropriadas,
utilizando ou ndo catalisadores, ¢ possivel converter o gas natural em produtos nobres, de maior
valor agregado, e combustiveis especiais como o hidrogénio, metanol, gasolina e varios outros.
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Os métodos de producao de hidrogénio a partir do gas natural sdo largamente empregados e os
métodos de produgdo de combustiveis através de sintese sdo igualmente dominados, porém
fatores econdmicos limitam sua aplicagdo.

Mundialmente o uso do gas natural como combustivel tem se difundido, entre outros
motivos, por apresentar uma queima limpa, livre de particulados, de facil controle na combustao
e preco competitivo. Juntamente com o gas natural o uso do hidrogénio tem aumentado nos
ultimos anos. Seu alto poder calorifico, associado a combustdo limpa, livre de poluentes e de
gases toxicos, lhe conferem importantes e diversificadas aplicagdes como produto industrial e
também como combustivel, havendo inclusive previsdes de que no futuro venha a substituir o gas
natural como combustivel .

Recentemente o hidrogénio vem tendo aplicacdo crescente para uso em células a
combustivel, tanto para propulsdo veicular quanto para geracdo de eletricidade. As células a
combustivel tém alta eficiéncia, superior aos demais meios de producdo elétrica, porém
demandam sistemas de baixa poténcia por volume de equipamento. Com o desenvolvimento das
células a combustivel o uso do hidrogénio devera ser intensificado, principalmente para pequenos
consumidores, como residéncias, veiculos e pequenas instalagdes elétricas .

O hidrogénio pode ser obtido a partir de diversas fontes, a maioria delas sdo fontes fosseis.
Os principais processos de obtengdo sao a oxidacao parcial de 6leos pesados e carvao, eletrdlise
da 4gua e reforma de hidrocarbonetos.

Geralmente o que define o processo a ser utilizado ¢ a combinacdo entre o grau de pureza
desejado, o custo da produgdo e a disponibilidade do insumo base. Para as aplicagdes que nao
exigem alta pureza de hidrogénio, os métodos de extracao a partir de fontes fosseis se apresentam
como os recursos mais adequados do ponto de vista econdmico. A eletrolise da dgua produz
hidrogénio com alta pureza, porém demanda grande consumo de eletricidade, so se justificando
para aplicagdes que exigem alta pureza, porque o atual custo da eletricidade torna a produgdo em
larga escala economicamente competitiva apenas para alguns nichos de mercado.

Os hidrocarbonetos leves, especialmente metano, sdo o maior e possivelmente o mais
econdmico meio de producdo de hidrogénio (Armor, 1999). A razdo disto ¢ que o gas natural e os
hidrocarbonetos leves associam o custo de produgdo a reservas relativamente abundantes em todo
o mundo. Estdo também sendo considerados os métodos de producao a partir de métodos

bioldgicos , gasificagdo de biomassa e também a reforma de alcool.



A produgdo comercial do hidrogénio via reforma a vapor envolve a reacdo endotérmica
entre o metano e o vapor de agua a alta temperatura, produzindo grande quantidade de CO, e H,,
e a posterior separacdo do hidrogénio. Véarios autores ja estudaram este processo analisando o
consumo energético (Choudhary, 2000, Anderson e Boudart, 1981) e exergético do mesmo

(Rosen, M. A., 1968 e¢ 1991).

1.1 Objetivos

Este trabalho destina-se a analisar e otimizar os processos de producdo de hidrogénio a
partir do gas natural abordando os aspectos da eficiéncia termodinamica.

Como metodologia de trabalho propde-se fazer uma analise/otimizagao termoecondmica da
producao de hidrogénio a partir do metano (gés natural), considerando tanto os processos ja
utilizados industrialmente quanto outros, em fase de desenvolvimento (Balasubramanian et al.,
1999).

E proposta do trabalho a introdu¢do de cogeragdo no processo, o que o levaria a ser
autosuficiente em energia mecanica e um potencial exportador de energia elétrica.

Espera-se contribuir para o melhor aproveitamento do gas natural obtendo dele um produto
de maior valor agregado, gerado numa planta auto-suficiente em energia térmica ¢ mecanica
(elétrica), com os parametros operacionais estabelecidos e otimizados em busca do menor custo

exergoeconomico.

1.2 Descricao do Trabalho

Os tdpicos principais deste trabalho sdo: estudo do ciclo de turbina a gas com recuperagdo
quimica, o processo de reforma a vapor, o processo de reforma autotérmica a vapor ¢ a integragcao
dos processos de produgdao com a turbina a gas queimando gas de sintese e gas natural.

O ciclo de turbina a gas com recuperacao quimica foi escolhido para ser o inicio por conter
uma turbina a gas que utiliza gas de sintese como combustivel. O gas de sintese ¢ produzido por
um reformador e deste reformador ¢ possivel produzir gas de sintese suficiente para alimentar a
turbina a gas e ainda restar excedente que pode ser utilizado em outras plantas.

E parte deste trabalho propor a cogeragdo de energia elétrica acoplado ao processo de

produgdo de hidrogénio. A introdug¢do da turbina gerando eletricidade no processo tem por



objetivo melhorar o desempenho térmico do processo e agregar estabilidade ao sistema que
trabalhara independente de oscilagdes fortuitas do fornecimento de energia elétrica da rede. Estas
oscilacdes elétricas podem paralisar a produgcdo em momentos inoportunos.

Aumentando o nivel de complexidade foi feito o estudo do processo de producgdo de
hidrogénio através da reforma a vapor do metano, SMR (Steam Methane Reforming). De forma
simplificada este processo consiste em reagir o metano com o vapor de d4gua em alta temperatura
sob a agdo catalitica de um leito fixo impregnado de niquel. O reformador produz o gas de sintese
que passara pelas reagcdes de Shift para aumentar o teor de H, e entdo se faz a purificacdo deste
gas. O processo de purificagdo consiste de absor¢ao seguida de adsor¢do. Na unidade de absor¢ao
¢ produzido CO; como subproduto. A unidade de adsorcao utiliza o préprio H, produzido para
fazer a regeneracdo dos leitos adsorventes. Este procedimento gera o gas de purga que pode ser
queimado na cdmara de combustao ou reinjetado no ciclo.

Seguido ao processo de reforma a vapor sera mostrado o processo de reforma autotérmica,
AtR (Autothermal Reforming). A reforma autotérmica difere da reforma a vapor por ndo precisar
de fontes de calor suplementar ao processo. Injeta-se oxigénio dentro do reformador, o metano
reage com este oxigénio e com o vapor de dgua presente. A energia liberada na reacdo entre o
metano e o oxigénio promove a reacdo endotérmica entre o metano € o vapor de agua. A
proporcao entre metano, oxigénio ¢ agua determinard se a reagdo sera endotérmica, exotérmica
ou neutra.

Ambos os processos foram estudados com dois cendrios para o aproveitamento do gas de
purga da unidade de adsor¢do: queima na cdmara de combustdo e recirculagdo no processo
fazendo-o passar novamente dentro do reformador. Cada destino tem uma vantagem. Queimar na
camara de combustdo tem a finalidade de aproveitar o poder calorifico deste gas para economizar
o metano que ¢ a fonte de energia para o ciclo. Mesmo no caso da reforma autotérmica o calor
liberado pela queima do gas de purga ¢ util para diminuir a quantidade de oxigénio injetado que
reage com o metano diminuindo a quantidade de H, produzido. Por outro lado, a recirculacao do
gas de purga tem como objetivo o aproveitamento do H, que seria queimado, evitando assim que
o H; seja produzido e posteriormente queimado. A recirculagdo do gas de purga produz CO; e H,
como se a reagdo fosse estequiométrica, 1 mol de CH4 para 2 mols de H,O produzindo 1 mol de
CO; e 4 de H,. As saidas dos processos serao CO;, e H, como produtos e gases de queima, para

reforma a vapor. Uma comparacado entre as alternativas ¢ apresentada.



Finalizando, ¢ proposto um sistema de cogeragdao para os dois processos através da
introdugdo de uma turbina a gas que funcione de acordo com o a turbina do ciclo recuperacao

quimica. Os resultados sdo apresentados e discutidos.

1.3 Publicac¢oes do periodo relacionadas ao trabalho de Tese

Durante a vigéncia do doutorado foi oportuno participar de alguns eventos em que
trabalhos relacionados a tese foram submetidos a apreciacdo e apresentados. A submissdo dos
artigos constituiu importante contribui¢do para a qualidade do trabalho desenvolvido seja por
corrigir pequenos erros seja por dar a visdo de especialistas de fora do ambiente da Unicamp.

Foram ao todo 9 trabalhos publicados e mais um artigo submetido em fase de revisdo pela
Energy. Dos artigos publicados, dois foram em revistas internacionais € quatro em congressos
internacionais.

Periddicos:

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. . Basic chemically recuperated gas turbines - power plant
optimization and thermodynamics second law analysis. Energy, Estados Unidos, v. 29, p. 2385-
2395, 2004.

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. . Thermoeconomic Evaluation of a Basic Optimized
Chemically Recuperated Gas Turbine Cycle. International Journal of Thermodynamics, v. 6, n. 1,
p. 13-22, 2003.

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A., EXERGOECONOMIC STUDY OF HYDROGEN
PRODUCTION FROM STEAM REFORMING OF NATURAL GAS, sob avaliagdo da Energy,
Estados Unidos.

Eventos:

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. . Exergoeconomic Study of Hydrogen Production from
Steam Reforming Of Natural Gas. In: ECOS 2005 - International Conference on Efficiency, Cost,
Optimization, Simulation and Environmental Impact of Energy Systems, 2005, Trondheim.
Proceedings of ECOS 2005, 2005.

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. . Basic Chemically Recuperated Gas Turbines: An

Exergoeconomic Analysis Proposal. In: ECOS 2003 - International Conference on Efficiency,



Cost, Optimization, Simulation and Environmental Impact of Energy Systems, 2003,
Copenhagen. Proceedings of ECOS 2003, 2003.

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. . Thermoeconomic Evaluation of a Basic Optimized
Chemically Recuperated Gas Turbine Cycle. In: COBEM 2003 17th International Congress of
Mechanical Engineering, 2003, Sao Paulo. Proceedings of COBEM 2003, 2003.

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. . Basic Chemically Recuperated Gas Turbines - Power
Plant Optimization and Thermodynamics Second Law Analysis. In: ECOS 2002, Efficiency,
Costs, Optimization, Simulation and Environmental Impact of Energy Systems, 2002, Berlim.
Proceedings of the 15th International Conference on Efficiency, Costs, Optimization, Simulation
and Environmental Impact of Energy Systems. Berlim : Technische Universitdt Berlin, Institute
for Energy Engineering, 2002. v. 2. p. 704-710.

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. . Trigeracdo a Partir do Gas Natural: Eletricidade, Vapor
para Processo e Produtos Quimicos. In: III Encontro Brasileiro dos Profissionais do Mercado do
GLP, GN, GNV, 2002, Sao Paulo. http://www.gasbrasil.com.br, 2002.

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. ; BARROS, P. C. . Andlise da Variacdo da Temperatura
Sobre o Rendimento do Ciclo com Recuperagdo Quimica para Turbinas a Gas. In: CONEN 2002
- II CONGRESSO NACIONAL DE ENGENHARIA MECANICA, 2002, Joio Pessoa - PB.
CONEM 2002 : anais. Jodao Pessoa : Abcm, 2002., 2002.

ALVES, L. G. ; NEBRA, S. A. . ANALISE E OTIMIZACAO EXERGETICA DE UM
CICLO DE TURBINA A GAS COM RECUPERACAO QUIMICA. In: ENCIT 2002 - 9th
Brazilian Congress of Thermal Engineering and Sciences, 2002, Caxambt - MG. ENCIT 2002,
2002.



2. PURIFICACAO DO HIDROGENIO

A purificacdo do hidrogénio ¢ uma etapa fundamental na produ¢do do mesmo a partir do
gas natural. Na geracdo do H, muitos outros gases sdo gerados e € necessario separa-los até que o
H; tenha a pureza requerida pelo consumidor final que, em casos especificos, pode ser até de
99,999% (ou mais) em massa.

O processo de purificacdo tem inicio com a reagdo de “Shift”. Esta reacdo aumenta o teor
de hidrogénio no gas de sintese fazendo o mondxido de carbono reagir com o vapor de agua e
formando assim mais hidrogénio. Na simula¢do, foi assumido que a reagdo de Shift, assim como
a reforma, sdo feitas em condi¢cdes de equilibrio termodindmico quimico, esta hipotese ¢
plenamente aceita pela literatura e pode ser vista em trabalhos como os de Alves e Nebra (2003 e
2004), Briesch et al. (1998), Carcasci et al (1998a e 1998b), Harvey e Kane (1997) e Kesser
(1994).

Para purificar o H,, dois processos podem ser colocados em seqiiéncia: absor¢ao seguida de
adsorcdo gasosa. A vantagem de fazer estas duas etapas seguidas ¢ a possibilidade de recuperar o
CO,, que passa a ser um subproduto do processo. Os gases que saem da adsor¢do sdo
encaminhados para a queima na camara de combustdo, o que ajuda a aumentar a eficiéncia do
ciclo. Embora seja possivel separar o CO; no processo de adsor¢ao, o que daria uma separagao
mais eficiente, ndo ¢ vantajoso para a planta, pois este CO, seria encaminhado para a cdmara de
combustdo baixando a temperatura de queima e seria posteriormente liberado na atmosfera.

A separacdo do CO, ¢ feita com dois propositos: ele pode ser utilizado industrialmente, por
exemplo, na produg¢do de bebidas ou; pode ser capturado e armazenado, impedindo assim a
contribuicdo do processo para o efeito estufa. Este Gltimo uso capacita a planta a atuar no

mercado internacional de carbono como vendedora de créditos .



2.1 Condicoes necessarias para o equilibrio

Este trabalho adota as reagdes quimicas como sendo aquelas que chegam ao equilibrio
quimico. As reacgdes reais dificilmente atingem o equilibrio quimico (Levenspiel, 2000), porém
este ¢ uma referéncia para a reagdo, pois na presencga de catalisadores e com tempo de residéncia
suficientemente grande pode-se chegar muito préximo.

Pode-se dizer que um sistema esta em equilibrio se, quando isolado de suas vizinhangas,
nenhuma mudang¢a macroscopica ¢ observavel ao longo do tempo. Em outras palavras, se isolado
do meio ele ¢ incapaz de modificar seu estado.

Em um sistema a pressao e temperatura constantes atingir o equilibrio significa minimizar a

energia livre de Gibbs (Tester e Modell, 1996):
dG =-SdT + VdP + ) _p.dN, 2.1)
i=1

Assim, no seu minimo

dG

Il
S

(2.2)

2.1.1 Equilibrio quimico

Uma reacdo quimica atinge o equilibrio quimico quando a quantidade das substancias
envolvidas na rea¢do ndo varia mais ao longo do tempo, mantidas as condi¢des de temperatura e

pressao.

Para uma reagdo quimica qualquer, pode-se escrever para as substancias envolvidas

(Chagas, 1999):

D vaA, =0 (2.3)

A

Onde vy representa os coeficientes estequiométricos das substancias A envolvidas.



Definindo-se a avango extensdo da reagdo, &, como (Chagas, 1999):

‘= [n(A,t)-n(A0)] _ [n(B,t)-n(B,0)] _[n(C,t)-n(C0)] _ (2.4)

Va Vg Ve

Sendo n(A,0) e n(A,t) as quantidades da substancia A nos instantes 0 e t, respectivamente.
Na condicao de equilibrio quimico tem-se que d§ = 0.
Para um sistema qualquer, constituido de uma ou mais fases solida, liquida ou gasosa, a

constante de equilibrio termodindmica ¢ definida como (Chagas, 1999):
K =[], (2.5)
A

onde “a” é a atividade de cada substancia “A”.

Na condicdo de equilibrio, pode-se escrever para os potenciais quimicos:

D VAH(A) =0 (2.6)

Referenciando um estado qualquer a um estado padrao denominado por “0%, os potenciais

quimicos para um estado qualquer podem ser escritos como:

3 v, [1°(A) +RTIna(A)|=0
> v,n’(A)+ D RTv, Ina(A) =0

D van’(A)=-RTIn] Ja(A)*™ (2.7)

A constante de equilibrio termodindmico para o estado padréo, K°, ¢ definida como:

> v, u’(A)=-RTInK’ (2.8)

9



Definindo a grandeza AG’ como:

AG® =>v,n’(A) (2.9)

E entao:
AG’ = -RTInK"’ (2.10)

2.2 Reacao de Shift

Apos ter sido gerado o gés de sintese, este estard rico em H,O, CO; e CO, podem restar
tracos de CH4 e o teor de H; ¢ ainda baixo em comparag¢do com o que ¢ desejado. A conveniéncia
da reacdo de Shift ¢ ao mesmo tempo reduzir a quantidade de CO, que ¢ um componente
indesejavel no gés, e a0 mesmo tempo aumentar o teor de Hy.

Neste trabalho a reacao de Shift ¢ feita em duas etapas modelando a reagdo quimica através
de equilibrio quimico entre os componentes do gas que compdem a reagdo. Foi assumido que a
quantidade de CH4 residual é pequena e portanto permanece constante na corrente gasosa. Esta
hipotese vem do fato de o metano ser uma molécula relativamente estavel, o que ndo ocorre com

o mondxido de carbono (Rosen, 1986, 1991).

2.3 Absorcao gasosa

Absor¢do gasosa ¢ uma operagdo unitaria em que um componente soliivel de uma mistura
de gases ¢ dissolvido em um liquido (Perry, 1999). A operagdo inversa da absor¢do ¢ a dessor¢ao
(stripping) em que se deseja que um componente volatil, dissolvido no liquido, seja transferido
para a fase gasosa.

Sdo inimeros os processos em que a absor¢do de gases em liquidos € necessaria. Esta
absor¢do tanto pode envolver fendmenos puramente fisicos (diz-se absor¢do fisica) quanto
também quimicos (absor¢do quimica). A absorcdo fisica caracteriza-se por haver apenas difusdo
molecular de um dos componentes do gas no liquido, enquanto que, na absor¢do quimica, a
medida que ocorre a difusdo do componente do gis no liquido ocorre também reagdo quimica

entre estes dois componentes formando um terceiro componente.
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Ocorrendo reagdo quimica no processo de absorcao espera-se maior taxa de absorgao.

O processo de absor¢do de gases em liquido € tdo antigo quanto a induastria quimica.
Geralmente, a absorc¢do se dd em cilindros ou torres verticais onde o contato entre o liquido e o
gas ¢ feito de forma intensa e em condigdes propicias para que a transferéncia de massa ocorra da
forma desejada, seja absorcao ou dessor¢do. O aumento da temperatura ou a diminuicdo da
pressdo favorecem a dessor¢do enquanto a diminui¢do da temperatura e o aumento da pressao
favorecem a absorc¢do. Para maior eficiéncia, o liquido e o gs normalmente fluem em sentidos
opostos.

A figura 2.1 traz um esquema tipico de um ciclo de absorcao/dessorcao, utilizado para
retirar o0 CO, de uma corrente gasosa, com a recuperacdo do absorvente. Este ciclo opera com
uma coluna de absor¢do e outra de dessor¢ao (Perry, 1999). O absorvente, que serd adotado neste
trabalho ¢ uma solucdo de dietanolamina, DEA, em 30% de massa em agua, por ser um solvente
industrial largamente utilizado para este fim. O solvente flui na coluna de absorcao no sentido
descendente enquanto o gas flui no sentido ascendente. O absorvente que sai na base da coluna,
rico em soluto, € entdo aquecido e entra numa regido intermedidria na coluna de dessor¢ao, que
se encontra a baixa pressdo. A pressdo e a temperatura dentro da coluna de dessorcao sdo tais que
o soluto se desprende do solvente sem que este entre em ebulicdo. A figura 2.2 traz um diagrama

de equilibrio de fases para a mistura entre agua ¢ DEA.
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Figura 2.1 - Representagdo esquematica de um ciclo de absor¢do com recuperacdo do

solvente durante a dessorgao
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Figura 2.2 - Diagrama de equilibrio de fases DEA - 4gua, para a pressdo de 40 kPa, fonte:

Flick (1998)
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Na absor¢ao fisica, o equilibrio entre o gas contendo o solvato e o solvente foi admitido
como uma mistura ideal, tanto na fase gasosa quanto na fase liquida. A concentragdo de um
determinado gas na fase liquida se relaciona com sua pressdo parcial na fase gasosa de acordo

com a lei de Henry (Gyftopoulos, 1991).
yx P=H [X] (2.11)

Sendo P, a pressdo do gas, yx, a fragdo molar do componente “X” na fase gasosa, [X] a
concentragdo de “X” na fase liquida e H a constante de Henry. Esta constante ¢ dependente da
temperatura e da pressao do componente “X” na fase liquida e ¢ dada por (Gyftopoulos, 1991):

g,’f)—HQ,L (T»PSat,X (T))]

RT

H = H(T,P) =Py, (T)- J (2.12)

Onde Psyx(T) € a pressdo de saturagdo do componente X na temperatura T, M;L ¢ o

. .. ;o (T,P) . <«
potencial quimico do componente X puro na fase liquida kX’L e ¢ uma constante dependente

apenas de T e P. Caso o exponencial possa ser reduzido a 1 a lei de Henry coincide com a lei de

Raoult.

2.3.1 Absorc¢ao quimica

A absorcdo do CO, em dietanolamina, DEA, ¢é do tipo absor¢do quimica. A DEA,
(HOCH,CH,)2NH, ¢ um absorvente basico, enquanto que o CO, ¢ um gas acido. No processo de
absor¢ao do CO, em DEA parte do CO, permanece dissolvido no liquido e parte reage com a
DEA.

Adotou-se neste trabalho que o equilibrio quimico ¢ atingido tanto na absor¢do quanto na
dessorc¢do. Utiliza-se a correlagdo apresentada por Kent e Eisenberg (1976) por ser referenciada
na literatura como uma correlacdo que representa o fendmeno com boa precisdo, embora o
modelo seja simples. Outras correlagdes foram propostas para 0 mesmo processo como as
correlagcdes de Mason e Dodge (1936), Dankwerts e McNeil (1967), sendo que o mais rigoroso

modelo ¢ o de Deshmukh e Mather (1981) que leva em consideragdo os coeficientes de atividade
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e todas as espécies i0nicas possiveis, contudo este modelo ¢ extremamente complexo e de
convergéncia dificil. A correlagdo de Kent e Eisenberg (1976) foi seguida por Park et al. (2002)
que fez algumas mudangas nos coeficientes originais usados no artigo de Kent e Eisenberg
(1976).

As equacdes que descrevem o equilibrio entre o CO; e a amina sao representadas por:

RNH,” « X H' + R,NH (2.13)
R;NCOO™ + H,0 «—~X2— R,NH + HCO; (2.14)
CO, + H,0 « =5 H' + HCOy (2.15)
HCO; «X+5 H' + CO5™ (2.16)

H,0 <=5 H' + OH (2.17)

As constantes de equilibrio representando as reagdes entre CO, e a DEA sao dadas por:

_[R,NH]H |

R,NH}

(2.18)

_ [R,NH, JHco; |

= R,NCOO" |

(2.19)

K, = o] (2.20)

i feos]

K, = 2.21
+~Tico.] -

K, =1 JoH"| (2.22)
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Seja “m” a molaridade da solugdo de DEA e y a carga de CO; na solugdo expressa como
mols de CO, combinado por mol de DEA, portanto my indica a quantidade de CO, que esta

presente na fase liquida pura ou ap6s reagir com a amina.

Fazendo um balango de massa na reacdo global chega-se a:

m = [RNH,] + [RNHCOO] + [RNH3 '] (2.23)
my = [RNHCOO] + [HCO5] + [CO3™] + [CO,] (2.24)
[H]+ [RNH;] = [RNHCOO] + [HCO5] + 2[COs*] + [OH] (2.25)

Os valores das constantes podem ser calculados em fun¢ao da temperatura de acordo com o

trabalho de Kent et al. (1976) cujas constantes “A” a “E” correlacionam os valores das constantes

de equilibrio K; e a constante de Henry, H, e estdo expressas na tabela 2.1.

Ki=exp [ A+ B/T + C/T* + D/T* + E/T"] (2.26)
(§]
H=exp[ A+ B/T+C/T*+D/T’ + E/T*)/7,501 (2.27)
Tabela 2.1 - Constantes de equilibrio e constante da lei de Henry (Kent et al., 1976)
Constantes de Equilibrio A B 10* cio® D 10" E 107"
K1 [kmol/m’] -2,5510 -1,0174
K2 [kmol/m’] 4,8255 -0,33926
K3 [kmol/m’] 241,818 53,6855 -4,8123 1,94 -2,96445
K4 [kmol/m’] -294,740 65,5893 -5,9667 2,4249 -3,7192
K5 [kmol/m’]* 39,5554 -17,7822 1,843 -0,8541 -1,4292
H [kPa m’/kmol] 22,2819 -2,48951 0,223996 | -0,090918 0,12601

Conhecendo-se as constantes de equilibrio, a concentragdo do CO, livre pode ser calculada

através de rotinas numéricas. Sao oito equagdes e oito incognitas, o que da um sistema de
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equagdes fechado. Em todas as simulag¢des de equilibrio feitas os valores convergiram de forma

coerente e concordaram com os valores da literatura (Kent e Eisenberg, 1976, e Park et al. ,2002).

2.4 Adsorcao

A adsor¢do ¢ uma operagdo unitaria baseada na habilidade que alguns sélidos porosos t€ém
de reter grandes quantidades de algumas substancias em sua superficie. Esta caracteristica de
determinados so6lidos ¢ conhecida desde o século XVII, porém ha aplicagdes praticas e industriais
desta propriedade ha cerca de 40 anos (Ruthven, 1984).

Usar a adsor¢do para separar gases apresenta conveniéncias para processos industriais
como custo e operacionalidade. Utilizando-se adequadamente das caracteristicas de reter as
particulas de vapor, o leito de adsorvente pode ser regenerado muitas vezes de forma a manter
sua capacidade de separagdo.

Devido a esta caracteristica, a operagdo de adsor¢do ndo ¢ feita de forma continua, pois o
leito ¢ inicialmente saturado, numa operagdo e posteriormente regenerado, em operagdo
subseqiiente. Numa planta de hidrogénio a unidade de adsorcao precisa contar com varios leitos
de separagdo para que o processo de producdo nio seja interrompido. E comum que as plantas
contenham de quatro a nove leitos trabalhando simultaneamente, enquanto um leito desempenha
a fungdo de purificar o H, os demais leitos estdo em fase de regeneragdo. Quanto mais leitos
houver mais o processo tende para o regime permanente, se visto a unidade globalmente, e
também mais eficiente ¢ a recuperagdo do produto final (Ruthven, 1984).

Os mecanismos de adsor¢do podem ser classificados em trés grupos: efeitos estéricos,
cinéticos e de equilibrio. O mecanismo estérico € proprio de peneiras moleculares, como zedlitas.
Neste caso pequenas moléculas de forma definida se difundem no adsorvente em sitios que outras
moléculas ndo conseguem atingir. O efeito cinético ¢ alcangado em virtude da diferenga nas taxas
de difusdo entre as diversas moléculas. Este efeito ¢ conseguido somente em peneiras de carvao
por causa da sua estrutura especial de distribui¢ao de poros. A grande maioria dos processos de
adsorcao ¢ feita através do efeito de equilibrio, onde muitas moléculas podem ser adsorvidas,
onde as quantidades adsorvidas dependem tanto do adsorvato quanto do adsorvente (Yang,
1997).

Baseado no método de regeneracdo do adsorvente o processo de adsor¢cdo pode ser

classificado de varias formas (Yang, 1997):
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e Adsor¢ao com variacdo da temperatura (Do inglés: Temperature Swing Adsorption,
TSA) - Neste processo a regeneragdo do adsorvente ¢ feita através do aquecimento do
leito. Este aquecimento ¢ geralmente feito através do géas de purga. Cada ciclo de
aquecimento e resfriamento do leito ¢ feito lentamente e consome varias horas do dia.
Por este motivo a Adsorcdo com Variacdo da Temperatura ¢ usada quase que
exclusivamente para a purificacdo de gases em que a quantidade de soluto ¢ muito
pequena. A etapa de regeneracdo ¢ feita geralmente com um gis que ndo seja
adsorvido ou que seja fracamente adsorvido. Este gas ¢ denominado gas dessorvente.
O dessorvente tem que, posteriormente, ser separado da corrente de purga para a
reutilizacdo do leito.

e Adsor¢do com variagdo da pressao (Do inglés: Pressure Swing Adsorption, PSA) -
Este método de adsor¢do ¢ feito através do abaixamento da pressdo. Este ciclo de
adsor¢ao / regeneragao ¢ rapido, podendo ser feito em minutos ou até mesmo
segundos. A regeneracdo pode ser feita através de um géas dessorvente ou através do
proprio gas de processo que circula, geralmente, no sentido inverso ao da adsor¢ao.
Neste caso parte do gas produzido ¢ consumida no processo da adsor¢do. As plantas
industriais de H, usam este método para processar o gas, pois hd vantagens em
proceder desta forma. Uma das vantagens ¢ que usando o método PSA a planta opera
sem parar se aproximando de um processo em regime permanente. Outra vantagem ¢
que o gas de purga, por conter H,, pode ser queimado na caldeira fornecendo calor ao

processo, o que faz com que este H, ndo seja completamente perdido.

2.4.1 Adsorventes comuns

Muitos sdo os materiais micro-porosos que podem ser usados com o fim de separar gases
por adsor¢do. A escolha adequada do material dependerd das suas capacidades de adsorver
seletivamente o gas desejado. Dependendo do material os poros variam de um didmetro de
poucos Angstroms até algumas dezenas de Angstroms. Isto envolvendo desde os mais comuns
como silica gel, alumina ativada e carvao ativado como os desenvolvidos mais recentemente
como os aluminossilicatos cristalinos, as zedlitas.

Os adsorventes mais comuns sdo (Yang, 1997 e Ruthven, 1984):
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e Silica gel - Criada inicialmente para mascaras de géas, a silica gel é muito usada para
desidratar o ar. E um coléide polimérico de acido silicico cuja forma quimica ¢
Si0,.nH,0. A silica gel, juntamente com a alumina ativada, ¢ um bom adsorvente para
agua por causa de sua grande superficie e propriedades especificas de sua superficie.
Silica gel contém 4 - 6% de 4gua em massa. Esta superficie aquosa forma grupos
hidroxil que confere polaridade elétrica a superficie.

e Alumina ativada - E um 6xido de aluminio poroso de grande area superficial. E um
dos sélidos com maior afinidade por 4gua. Uma de suas maiores aplicagdes industriais
¢ a secagem de gases e liquidos por causa de sua propriedade hidrofilica. A
temperatura ambiente a afinidade da alumina ativada por agua ¢ comparavel a da silica
gel, porém sua capacidade ¢ menor. Em temperaturas elevadas a capacidade da
alumina ativada ¢ maior, por isso ela ¢ mais usada como dessecante em correntes de
gases quentes.

e (arvao ativado - Formado a partir de materiais carbonéaceos ¢ ativado com corrente de
vapor ou de CO, em temperaturas elevadas. Inicialmente ¢ elevada a temperatura para
400°C a 500°C para eliminar os compostos volateis e posteriormente ¢ submetido a
gaseificagdo parcial a 800°C - 1000°C para desenvolver sua grande area superficial. A
superficie do carvao ativado ¢ apolar, o que lhe confere caracteristicas hidrofobicas e
organofilicas. Alguma polaridade pode lhe ser conferida através da oxidacao de sua
superficie. Por estas caracteristicas o carvdo ativado ¢ comumente usado para
purificacdo de 4gua, absorver gases e vapores organicos como solventes, vapor de
gasolina, odores e gases toxicos e radioativos, etc.

e Zeolitas - Sdo aluminossilicatos cristalinos de elementos alcalinos tais como sodio,
potassio e calcio que hoje sdo amplamente utilizadas. Podem ser representadas pela

estequiometria:
M% [(Aloz )x (Si02 )y JZHzo

Sendo x e y numeros inteiros € y/x igual ou maior do que 1, n ¢ a valéncia do cation M, e z

¢ o nimero de moléculas de dgua em cada célula unitaria. Os cations sdo necessarios para
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equilibrar o balango elétrico dos atomos de aluminio. As moléculas de dgua podem ser facilmente
retiradas da célula mediante aquecimento e evacuagao.

A estrutura molecular das zeodlitas ¢ bem definida. Ela forma uma malha regular cuja
estrutura primaria é um tetraedro formado por 6xidos de silicio e aluminio, SiO4 ¢ AlO4. Existem

cerca de 38 estruturas identificadas, incluindo as zeoélitas naturais e as sintéticas.

2.4.2 Equilibrio termodinamico na adsorcao

A teoria do equilibrio termodindmico ¢ largamente empregada em diversas aplicagdes. O
equilibrio termodindmico da adsor¢do pode, portanto, ser considerado um caso especifico do
equilibrio termodinamico.

A formulacdo do equilibrio na adsor¢do foi feita inicialmente por Gibbs e posteriormente
detalhada por Van Ness (1969) e se baseia nos seguintes principios:

e O sdlido ¢ inerte, o que significa que o processo de adsor¢do ndo altera as interagdes
intermoleculares na fase solida. Nestas condi¢des o efeito do soélido ¢ limitado ao de
um campo de forga.

e O sistema termodinamico ¢ constituido de dois subsistemas homogéneos que serdo
denominados de fase gasosa e¢ fase adsorvida onde se aplicam as equagdes de
equilibrio.

A condicao do equilibrio entre as fases adsorvida e gasosa ¢:

Hs = Hg (2.28)

Para um sistema multicomponente pode-se escrever a equagdo da energia interna como:

U=TS-PV + Zun; (2.29)

Diferenciando a equagdo 2.29, mantendo T, P e i constantes a equacgdo 2.29 evolui para

dU = TdS - PdV + Spdn; (2.30)
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Aplicando esta equagdo para a fase adsorvida que contém n, mols de adsorvato e ny mols de

adsorvente chega-se a:
dU =TdS - PdV + Zp,dn, + Zpdng (2.31)
Escrevendo para o adsorvente sem a presenc¢a do adsorvato tem-se:
dUp, = TdSpa - PdVo, + Zpoa dn, (2.32)
Subtraindo a equacdo (2.32) da equagdo (2.31):
dU, = TdS; - PdV, - ®dn, + Zpsdng (2.33)

Que ¢ a expressdo para a energia interna do adsorvato na superficie do adsorvente, onde Us
=U-U0Oa, Vs=V -V0a, Ss =S - SOa, -® = pa - pla.
O significado de @ é:

oU,, ouU oU,
cbzu()a—ua:[an“ ] —[an—j =[an J (2.34)
a /S, V, a/S,V,n a /S ,V.n

0a> Y0a

Portanto @ representa a variacdo da energia interna por unidade de adsorvente devido ao
espalhamento do adsorvato sobre sua superficie ou através do volume do microporo do
adsorvente. Para a adsor¢do bidimensional sobre a superficie, a area superficial 4 ¢ diretamente
proporcional a n,, enquanto que na adsor¢do tridimensional de um adsorvente microporoso o

volume do microporo )% proporcional a n,. Portanto:

®dn, =nd A=¢d V (2.35)

sendo m e ¢, respectivamente, a pressdo de espalhamento bidimensional e tridimensional

definidas como:
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= 9Us e p=— v, (2.36)
8./q S,V .n, 8/)/ S, V,.n,

Desta forma 1 corresponde a diferenca da tensdo superficial entre a superficie limpa ¢ a
superficie coberta com o adsorvato.

Desprezando o termo PdV na equagdo da energia interna (Ruthven, 1984) e aplicando a
transformada de Legendre (Callen, 1985) sobre a energia interna os potenciais termodinamicos
como entalpia, H, energia livre de Helmholtz, F,e a energia livre de Gibbs, G, podem ser

facilmente determinados:

F=F(T, V, A4 ns) Transforma S para T

H=H(S, P, &, ns) Transforma V para P e 4 para nt

G=G(T, P, &, ns) Transforma S para T, V para P e A parant
dUg = TdS; - nd A4 + Zpdng (2.37)
dFs=-SdT - nd A4 + Zp,dng (2.38)
dH = TdS + Adn + Zpudng (2.39)
dGg = -SydT + Adn + Zpdng (2.40)

2.4.3 Isotermas de Gibbs

O equilibrio de fases entre a fase adsorvida e a fase fluida para um ou mais componentes na
adsor¢do costuma ser o fator mais importante no desempenho de um sistema de adsor¢do. Na
maioria dos processos ¢ mais importante do que as taxas de transferéncia de calor ¢ massa. A
capacidade estequiométrica de um adsorvente ou uma mudanca significativa na forma de sua
curva isotérmica de adsor¢do podem trazer maiores impactos do que mudangas nas taxas de
transferéncias de calor e massa (Perry, 1999).

Como antes mencionado, partindo do principio que o volume da fase adsorvida ¢

desprezivel comparado com o volume da fase gas o termo PdV pode ser desprezado. Integrando a
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equacgao 2.38 com todas as variaveis intensivas mantidas constantes a energia livre de Helmholtz

para a fase adsorvida pode ser escrita como (Ruthven, 1984):

Fy=-®n, + pusng (2.41)
Diferenciando a equagao 2.40:
dF; = -®dn, - n,d® + pdng + ngdpg (2.42)
Comparando com a equagdo 2.37:
n,d® = Adn = nydps (2.43)

Da equacdo 2.27, pode se escrever i como:

Mg =Hg +RT ln(Pioj (2.44)
Diferenciando ps:
dy, = %fﬂ) (2.45)

Substituindo agora a equacao 2.43 na equagao 2.45 chega-se a isoterma de Gibbs:

A(@j _RT, (2.46)
oP); P

A isoterma de Gibbs d4 a relagdo geral entre a pressao de espalhamento e a concentracdo da
fase adsorvida, porém a pressdo de espalhamento ndo ¢ mensuravel diretamente. Partindo entdo
da isoterma de Gibbs muitas outras formulagdes foram desenvolvidas para correlacionar estas
grandezas. As correlacdes basicas, e que foram usadas como base de outras, sdo (Ruthven, 1984):

o Leide Henry
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n K'P
=S =" —Kc 2.47
9= = RT (2.47)

sendo K’ e K, as constantes de Henry.

o Isoterma de Langmuir

2B
/ (1 © ] (2.48)

bP:1_2£q= =5

Sendo B uma constante da equagao de estado n(A - ) =nRTe @ = 2% .

2.4.4 Funcionamento de uma Unidade PSA

Uma das grandes vantagens da adsor¢ao na purificagao do hidrogénio ¢ o elevado grau de
pureza conseguido, valores da ordem de 99,999% em massa sdo conseguidos (Yang, 1997). Esta
pureza ¢ devida a grande seletividade que o leito adsorvente tem com o hidrogénio relativamente
as impurezas, CO,, CO, CH4, H;O, N, e outros. Embora muitos adsorventes possam ser
utilizados para este fim, a combinacdo de carvao ativado e zeolitas ¢ a mais usual. No leito de
adsor¢do, o carvao ativado situa-se proximo a entrada do leito e as zedlitas sdo acondicionadas
em seguida.

Para fazer a adsor¢do e a regeneracdo dos leitos mantendo o processo mais proéximo
possivel do regime permanente, varios leitos sdo necessarios (minimo 4 leitos). A figura 2.3 traz
uma representagdao de uma planta que utiliza 4 leitos. Cada um dos leitos percorre o mesmo ciclo,
porém a cada instante apenas um leito adsorve, enquanto os demais estdo em processo de

regeneragao.
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H> a2 99,999% (massa)

|
1 2 3 4
Gas de Processo> Gas de Purga
Vaso
NO
1 Adsorci EQ1 CD | Purga | EQ2 | EQI
sor¢cao
. A ¢ ! )
) CD | Purga | EQ2 | EQI Adsores EQl | CC | EQ2
sorcao
l ¢ ) - A 0 A
; EQl | CC |EQ2| CD | Purga Adsores
sorcao
0 0 ol l E
EQ1 CD | P EQ2

EQ - Equalizagao CC - Despressurizacdo co-corrente R - Repressurizagdo
CD - Despressurizagdo contra-corrente M - Fluxo co-corrente/contra-corrente

Figura 2.3 - Representagao do sistema PSA para purificacdo de hidrogénio (Yang, 1997)

Um sistema bem controlado de valvulas reguladoras de pressao e vazao aliadas ao conjunto
de leitos adsorventes controlam o ciclo de adsor¢do / regeneragdo. O fluxo que sai do leito que
esta adsorvendo ¢ dividido em dois. Um deles ¢ o hidrogénio que sera direcionado para venda e o
outro sera usado para regenerar os demais leitos.

A figura 2.4 mostra a evolucdo da pressio em cada etapa do ciclo de

adsorc¢do / regeneragdo. E possivel observar no ciclo que o hidrogénio sai purificado a alta
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pressao e o gas de purga a baixa pressao. Este fendmeno deve-se a alta pressao na etapa de
adsorcdo e baixa pressao na da regeneracdo que favorece a dessorcao.

O gés que sai da etapa de regeneragdo contem alto teor de impurezas e, portanto
dificilmente podera ser purificado. Duas alternativas podem ser dadas a este gas. Uma ¢ a
recirculacdo no processo, retornando ao reformador. A outra alternativa ¢ a queima na camara de

combustao, ja que este gas possui grande quantidade de H, e CO.

Adsor¢ao EQ1

CD
D

EQ2 | Purga E Ql

Pressao Tempo (min)

Figura 2.4 - Esquema da evolugdo da pressao durante o ciclo de adsor¢do (Yang, 1997)
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3. ANALISE EXERGOECONOMICA

A primeira lei da termodindmica trata da conservagdo da energia. Em qualquer sistema,
dispositivo ou processo isolado a energia ¢ conservada, ndo pode ser aumentada, diminuida ou
mesmo destruida. Se o sistema nao for isolado, havera troca de energia com o meio ambiente,
havendo o correspondente acimulo ou perda da energia contida no mesmo. Calor e trabalho sao
tratados de forma igual pela primeira lei que apenas faz um balango quantitativo ndo
estabelecendo condigdes para que 0s processos ocorram.

Embora a energia seja conservada, a possibilidade de utilizar esta energia depende
fundamentalmente da forma em que ela se encontre. Por este motivo, a analise baseada na
primeira lei da Termodinamica falha em identificar o uso eficiente dos insumos por nao qualificar
o tipo de energia contida no sistema (Tsatsaronis e Valero, 1989) e por considerar que qualquer
processo ¢ possivel desde que a energia seja conservada. Para uma analise adequada de plantas e
processos térmicos € entdo necessario recorrer a métodos que sejam qualitativos além de
quantitativos.

A segunda lei da termodindmica pode ser enunciada de varias formas. Um dos seus
enunciados, que para a cultura contemporanea pode parecer trivial, ¢ o enunciado de Clausius
para um ciclo: Calor nao flui espontaneamente de uma regiao a baixa temperatura para outra de
temperatura mais alta. Ao contrdrio da primeira lei, a segunda estabelece condigdes que nado
podem ser violadas nos processos reais. A segunda lei ¢ usada com dois objetivos principais:
determinar o desempenho ideal dos dispositivos térmicos e; avaliar quantitativamente os fatores
que diminuem o desempenho das praticas reais (Wark, 1995).

O conceito de exergia surgiu como decorréncia da segunda lei e serve para qualificar as
diferentes formas de energia. O trabalho ¢ uma forma mais nobre de energia do que o calor, ja

que todo trabalho pode ser convertido integralmente em calor, mas o inverso nao ¢ possivel.
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3.1 Exergia

Segundo Kotas (1985), a exergia pode ser definida como o ‘maximo trabalho possivel de
ser obtido de uma dada forma de energia usando os pardmetros ambientais como estado de
referéncia’. Portanto, a exergia ¢ funcdo do estado do sistema ¢ do meio e pode ser entendida
como uma medida do “desvio” dos potenciais termodindmicos do estado do sistema em relagdo
ao potenciais termodindmicos do meio ambiente (Kotas, 1980; Moran and Sciubba, 1994). Seu
valor ¢ o trabalho obtido através de processos reversiveis, de troca de calor e trabalho e matéria
somente com o0 meio ambiente, através dos quais o sistema ¢ levado do seu estado inicial ao de
equilibrio fisico e quimico com o ambiente.

Existem trés tipos de transferéncias de energia que ocorrem através de uma fronteira (ou
superficies de controle) durante um processo qualquer: calor, trabalho e energia através de fluxos
MmAssicos.

O ambiente, para o método exergético, ¢ admitido como um grande corpo ou meio em
perfeito estado de equilibrio termodindmico, capaz de absorver quaisquer quantidades de calor,
trabalho e massa sem que se alterem sua temperatura, pressdo e composi¢do quimica. O que
significa postular a existéncia de reservatérios de massa, trabalho e calor, Bejan, 1996.

Dois s3o os possiveis tipos de equilibrio entre o sistema e o ambiente:

e Equilibrio restrito em que o sistema e o ambiente estdo nas mesmas temperatura
e pressao. O termo equilibrio restrito advém do fato de que somente a temperatura
e a pressao do sistema estdo em equilibrio com o ambiente, no entanto existe uma
barreira que impede que haja troca de massa com o mesmo. Portanto a composi¢ao
quimica das espécies que compdem o sistema pode ser diferente da do meio.

e Equilibrio irrestrito em que o sistema ¢ o meio estdo em equilibrio térmico,
mecanico (pressdo) e quimico. No equilibrio irrestrito os potenciais quimicos das
substancias que integram o sistema e as do ambiente sdo iguais, o sistema esta
entdo no chamado estado morto. Neste estado o sistema possui energia, mas nao
possui exergia.

Um processo adiabatico que conserva a energia de um dado sistema ndo conserva a exergia
da mesma forma. A exergia pode ser perdida ou destruida de acordo com o grau de

irreversibilidade do processo. Processos reais contém, necessariamente, algum grau de
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irreversibilidade, donde se conclui que a exergia de um sistema isolado que sofre um processo
qualquer tende sempre a diminuir da mesma forma que a entropia tende sempre a crescer.

A variacdo da exergia num sistema pode ser associada a uma transferéncia de trabalho, a
uma transferéncia de calor e a um fluxo de massa.

Exergia associada a transferéncia de trabalho.

Exergia ¢ definida como o méximo trabalho que pode ser extraido de um sistema, em dadas
condicdes, logo a exergia € o proprio trabalho.

Exergia associada a transferéncia de calor

A maxima capacidade de geracdo de trabalho que um fluxo de calor pode fornecer em
processos de troca térmica depende das temperaturas da fonte e do ambiente. Seu valor ¢
calculado considerando o funcionamento de um motor de Carnot que operaria recebendo este
calor a temperatura da fonte de calor e rejeitando calor a temperatura do ambiente. A maxima

taxa de conversao de calor em trabalho ¢ dada por:

Wmax :EXQ :Qf‘E (31)
sendo:
rzl—& (3.2)
Tf

T ¢ a eficiéncia de Carnot, supondo que o ambiente, a temperatura Ty, seja um reservatdrio
térmico.

Exergia associada a um fluxo de massa em regime permanente

A exergia de um fluxo de massa ¢ igual a quantidade de trabalho que pode ser obtido
quando o fluxo ¢ trazido do seu estado inicial ao estado morto por processos em que a o fluxo de
massa interage somente com o ambiente através de processos reversiveis (Kotas, 1985).

Aplicacao da analise exergética a uma planta

Segundo Tsatsaronis (1993), a aplicagdo da analise exergética a uma planta proporciona:

+ Avaliar a magnitude da exergia destruida em relag@o a exergia fornecida.
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* Qualificar a energia do ponto de vista do uso. 1 kJ de calor tem menos exergia do que 1 kJ
de trabalho, por isto 1 kJ de trabalho ¢ mais util (Moran and Sciubba, 1994). A eletricidade tem
maior utilidade do que um fluxo de calor com o mesmo potencial energético e por isto tem maior
valor agregado.

* Definir a eficiéncia exergética para sistemas térmicos.

A exergia pode ser decomposta em quatro componentes distintos:
Ex=E,+E +E +E, (3.3)

onde Ex ¢ a exergia total, E, a cinética, E, a potencial, E  afisicae E; a quimica.

Exergia Cinética e Potencial:
Tanto a energia cinética quanto a energia potencial sdo formas organizadas de energia
podendo ser convertidas integralmente em trabalho, portanto seu valor € igual a exergia cinética

ou potencial do sistema.

B, =m— (3.4)

E, =gz, (3.5)

onde 7, indica a diferenca de cota entre a posi¢do do sistema e o referencial do meio.
Exergia Fisica
Exergia fisica ¢ o maximo de trabalho possivel de se obter de um fluxo de substancia
trazendo-a do seu estado original (T, P;) ao estado do ambiente (T, e Py) através de processos
fisicos reversiveis e trocando calor e trabalho unicamente com o ambiente.
Desprezando as energias cinética e potencial, um dispositivo que opere através de
processos reversiveis, em regime permanente e trocando calor apenas com o ambiente obedecera

a seguinte equacgao (primeira lei da termodindmica):
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Qrev — Wrev = hO - h1 (36)

onde,

Jrev = T0 (SO - Sl) (37)

Rearranjando os termos a exergia fisica do fluxo a T; e P, pode ser escrita como:

exph = Wrey — (hl — T() Sl) - (h() — T() S()) (38)

Exergia Quimica

Exergia quimica ¢ o maximo trabalho que teoricamente ¢ possivel obter quando um fluxo
(ou um sistema) ¢ levado do estado de equilibrio restrito ao estado de equilibrio irrestrito
(Tsatsaronis, 1993). No equilibrio irrestrito os potenciais quimicos do fluxo (ou sistema) sao os
mesmos do ambiente (Sato, 2004).

O célculo da exergia quimica depende da definicdo do ambiente padrdo, temperatura,
pressdo e concentracdo de cada substancia presente neste estado. Portanto a exergia quimica
depende fundamentalmente do modelo de estado padrao adotado, ja que uma mesma substancia
pode ser encontrada na natureza sob diversas formas, como, por exemplo, a agua que pode ser
liquida (mar, rios, lagos, chuva) ou vapor disperso na atmosfera. Os modelos de referéncia sdo,
em geral, arbitrarios e podem resultar em diferentes resultados para um mesmo sistema. Gallo e
Milanez (1990) fizeram um estudo a respeito dos estados de referéncia em que estas hipoteses de
ambiente sdo discutidas.

Adotou-se neste trabalho o modelo de ambiente elaborado por Szargut et al. (1988) por
considerar que ele representa bem o ambiente padrio nas condi¢des em que os célculos aqui
propostos foram feitos, além de ser um modelo muito completo em termos das substancias
consideradas.

Numa mistura de gases pode-se calcular sua exergia quimica como o somatério da exergia
de cada componente da mistura. A exergia quimica de cada componente puro da mistura ¢ sua

exergia quimica ponderada pela sua fragdo molar mais a correspondente expansdao desde sua
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pressdo parcial Py até Poox Kotas (1980). Portanto a exergia da mistura ideal pode ser calculada

como (Szargut et al., 1988):

Xy = ZYkEXch,k +RT02Y1< ln(}’k) (3.9)
" X

3.2 Eficiéncia Exergética

A eficiéncia exergética pode ser definida como a parcela da exergia do insumo exergético
que ¢ encontrada no produto exergético. Insumo exergético representa os recursos, contabilizados
em forma de exergia, que sdo fornecidos a um processo com a finalidade de se obter o resultado
desejado. Este resultado do processo, contabilizado através da sua exergia, ¢ o produto
exergético. Matematicamente a eficiéncia exergética pode ser definida como (Kotas 1985,

Tsatsaronis, 1993):
P
e=— 3.10
v (3.10)

sendo ¢ a eficiéncia exergética, P o produto e F o insumo. De modo geral tanto o produto
quanto o insumo devem representar a funcdo exercida pelo equipamento através de uma
diferenga, sempre que possivel, entre a exergia da entrada e da saida dos fluxos de modo a
minimizar a arbitrariedade decorrente do estado de referéncia. Importante salientar que o estado
de referéncia ¢ mandatoério nos fluxos mais importantes, sobretudo os que entram e saem da
planta.

A diferenga entre o valor do insumo e do produto ¢ a parcela da exergia que foi destruida,
portanto representa a irreversibilidade do processo. Esta irreversibilidade pode entdo ser escrita

em termos do insumo e do produto:

[=F-P (3.11)
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Substituindo a equagdao 3.11 na equacdo 3.12 pode-se escrever a eficiéncia exergética

COmo:

F-1 I
g=——=1-— 3.12
v (3.12)

Pelo teorema de Gouy-Stodola a irreversibilidade também pode ser calculada como:
I[=Too (3.13)

Onde o© ¢ a entropia gerada no processo.
Outra forma de calcular a irreversibilidade ocorrida num processo e fazer o balango de

exergia entre os estados inicial e final:

ZEXQ + Z:meexe = Z:msexS + W+ (3.14)

entra sai

3.3 Exergoeconomia

A exergoeconomia ou termoeconomia surgiu como uma ferramenta para analisar os
sistemas térmicos e formular uma funcdo de custos adequada e que represente fisicamente o
funcionamento de plantas térmicas. A termoeconomia langa mdo de uma dose de analise
intensiva sobre conceitos de projeto de sistemas de conversao de energia com o propdsito de
revelar oportunidades de poupancga de custos e combustiveis (El-Sayed, 2003). Neste sentido a
termoeconomia se propde ser uma técnica que combina a analise termodinamica e a otimizagao
econdmica de sistemas térmicos complexos (El Sayed e Evans, 1970). De acordo com
Tsatsaronis (1993) e Bejan et al. (1996) os objetivos da Termoeconomia sao:

* identificar a localiza¢do, magnitude e fonte das reais perdas dos sistemas térmicos
(exergia destruida ou perdida),

* calcular o custo associado as perdas exergéticas e exergia destruida,

* avaliar os custos de producdao de cada produto em sistemas que tenham mais que um
produto. Nesse sentido a termoeconomia se aproxima da contabilidade de custos, visto que os

custos indiretos sao distribuidos entre os produtos da planta com base na exergia dos fluxos,
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« entender os fluxos de custos através do sistema e

» comparar técnica € economicamente as alternativas propostas.

A termoeconomia comegou a ser formulada no final da década de 1950 com os trabalhos de
M. Tribus, R. B. Evans, R. A. Gaggiolli ¢ de E. F. Obert. Em 1970 Y. M. El Sayed e R. B. Evans
publicaram a primeira formulagdo matematica rigorosa da Termoeconomia.

Durante as décadas de 1980 e 1990 a termoeconomia passou por grande desenvolvimento
das técnicas através da publicagdo de diversos trabalhos na area. Nesta fase destacam-se os
trabalhos de A. Valero e M. A. Lozano na Universidade de Zaragoca (Espanha), G. Tsatsaronis
na Universidade do Tenessee (EUA) e posteriormente na Universidade Tecnoldgica de Berlim
(Alemanha), C. A. Frangopoulos na Universidade Nacional Técnica de Atenas (Grécia) e M. R.
von Spakovsky na Escola Politécnica Federal de Lausanne (Suiga) e posteriormente no Instituto
de Virginia (EUA).

Segundo Gaggioli e El-Sayed (1989) os métodos termoeconomicos podem ser divididos em
duas vertentes:

* Metodologias Exergoecondmica introduzida por Tsatsaronis (1985) e desenvolvida por
Lozano e Valero (1993a) denominada Teoria do Custo Exergético e

* Metodologias Estruturais apresentadas por El-Sayed e Evans (1970) e a Analise Funcional

Termoecondmica de Frangopoulos (1983) seguida por Von Spakovsky.

3.3.1 Teoria do Custo Exergético

A exergia ¢ a quantidade minima de trabalho para se formar um produto a partir do
ambiente de referéncia. A Teoria do Custo Exergético (TEC) atribui um custo a esta exergia,
Ex*, que seria a exergia que o sistema analisado gasfou para formar este fluxo. Considerando-se
que todos os processos reais sdo irreversiveis chega-se a conclusdo que o custo exergético de um

fluxo serad sempre maior do que sua exergia:

Ex* > Ex (3.15)
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Pode-se definir um coeficiente (k), denominado custo exergético unitario, que expressa a
relacdo entre a exergia despendida (Ex*) para se obter o produto e a exergia contida nele (Lozano

e Valero, 1993).

_ Ex”

K=—
Ex

(3.16)

Para se determinar os custos exergéticos de uma dada planta térmica dois passos sao
necessarios (Cerqueira 1999; e Cerqueira e Nebra 1999):

1. Determinacdo de sua estrutura fisica do sistema através de sua divisdo em
unidades e da relacdo dos fluxos materiais e/ou energéticos entre as unidades da planta ou entre
uma unidade e o meio.

2. Definir a estrutura produtiva da planta identificando a fun¢do termodinamica de
cada unidade do sistema. Especificam se os fluxos, ou combinagdo de fluxos que constituem os
produtos (P), insumos (F), e perdas (L) em cada unidade, verificando as condicdes:

* todos os fluxos, ou parcela deles quando desagregados, relacionados a uma determinada
unidade estardo presentes apenas uma vez nas defini¢des de P, F e L;

* todos os fluxos de P, F ou L devem ter exergia positiva ou nula (exergias negativas sao
possiveis, mas, neste caso, ou esta teoria ndo deve ser aplicada ou o ambiente de referéncia
devera ser modificado para obter fluxos exergéticos positivos);

* A eficiéncia e a irreversibilidade gerada em cada subsistema pode ser calculada por:

F I

g=—=1-— 3.17
P P (3.17)

[=F-P-L (3.18)

Seguindo a estrutura fisica e a estrutura produtiva, quatro proposigdes basicas sdo usadas
para determinar os custos. Esta estrutura pode tanto ser utilizada para determinar os custos
exergéticos quanto para os custos exergoecondmicos. O custo exergoecondmico pode ser

entendido como o custo monetario de cada fluxo determinado em termos de insumos energéticos
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utilizados para produzir seu conteido em exergia, somado aos demais custos associados a
aquisi¢do, operacdo e manutenc¢ao dos equipamentos utilizados para produzir os fluxos.

Existem quatro proposi¢des bésicas para se obter as relagcdes que entre os custos (Lozano e
Valero, 1993a):

1. Os custos exergéticos e exergoeconOmicos sdo quantidades conservativas. Na
determinagdo dos custos exergéticos, o lado direito de cada equacdo de balango sera igual a zero
e, na determinagdo dos custos exergoecondmicos, igual aos demais custos associados ao sistema
(aquisicdo dos equipamentos, manuten¢do) com sinal negativo (-Z).

2. Na falta de informagdes externas, o custo exergético de um insumo externo ¢ igual
a sua exergia, Ex* = Ex, e o custo exergoeconomico sera igual ao seu custo de aquisi¢do, C$* =
Ci

3. Todos os custos gerados no processo produtivo devem ser incluidos no custo final
dos produtos, ou seja todas as perdas terdo custo zero.

4. Se uma parcela, ou todo o insumo de uma unidade ¢ suprida pela variagdo da
exergia de um fluxo que a atravessa, entdo o custo exergético unitario deste fluxo é constante
através da unidade. E se o produto de uma unidade ¢ composto de mais de um fluxo, entdo todos
os fluxos produto terdo custos unitarios iguais.

Como a TEC ¢ composta de equacdes lineares pode-se apresentar o equacionamento de

forma matricial:

MC=Y (3.19)

Onde M ¢ a matriz de custos, constituida por quatro submatrizes: matriz de incidéncia A
(proposicao 1), matriz de entradas (proposi¢ao 2), matriz de perdas (proposi¢do 3) e matriz de
bifurcagdes (proposi¢do 4); Y ¢ a matriz de valoracdo externa que por sua vez ¢ dividida em
quatro subvetores correspondentes as quatro matrizes que compdem M.

A matriz de incidéncia (A) tem dimensdo n X m, sendo n o numero de equipamentos da
planta a ser analisada e m o niimero de fluxos considerados. Cada elemento a;; da matriz recebera
valor +1 se o fluxo entra na unidade i, -1 se o fluxo sai da unidade e 0 se ndo se relaciona com
ela. Na determinacdo do custo exergético, o subvetor (YA), associado a ela, ¢ nulo e, na
determinagdo dos custos exergoeconomicos, os elementos Y;A terdo os valores dos custos
associados as unidades (aquisi¢ao dos equipamentos, manuten¢do), com sinal negativo (-Z).
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A matriz de entradas (E) possui tantas linhas quantas forem as entradas do sistema. Atribui-
se valor 1 ao elemento correspondente ao fluxo de entrada e zero aos demais. Para calcular o
custo exergético os elementos correspondentes no vetor YE tém o valor correspondente a exergia
deste fluxo (Y;E = Ex;) se for custo exergoeconomico atribui-se o valor igual ao custo de
aquisicao do fluxo (YiE = C)).

A matriz de perdas (L) possui tantas linhas quantos forem os fluxos considerados perdas.
Em cada linha desta matriz atribui-se valor 1 ao elemento correspondente ao fluxo i considerado
perda e zero aos demais fluxos. Ao elemento correspondente no vetos YL atribui-se valor zero
(YL; = 0).

As equagdes suplementares sao dadas pela matriz de bifurcagdes (B), cujo nimero de linhas
torna quadrada a matriz M. O vetor correspondente YB tem sempre todos os elementos iguais a
Zero.

Os balangos energético e exergético do sistema podem ser realizados se, utilizando as
defini¢des da estrutura produtiva P-F-L, forem construidas as matrizes dos produtos AP, AF e

AL como:

A=AP-AF-AL, (3.20)

Sendo H o vetor dos fluxos entélpicos (energéticos), os insumos, produtos e perdas

energéticas serdo respectivamente:

Fh=AF x H (3.21)
Ph=AP x H (3.22)
Lh=ALxH (3.23)

Sendo E o vetor dos fluxos de exergia, os insumos, produtos e perdas exergéticas serdo

respectivamente:

F=AF xE (3.24)
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P=APxE (3.25)

L=ALxE (3.26)

A destrui¢do de exergia e a irreversibilidade sdo dadas, respectivamente, por:

D=AxE (3.27)

[=F-P=L-D (3.28)

3.3.2 Estrutura Produtiva e Neguentropia

Analisar sistemas térmicos complexos de acordo com a TEC possui a vantagem de ter
como unidades produtivas as proprias unidades fisicas. No entanto plantas complexas podem
conter varios equipamentos com igual func¢do, e pode ser conveniente agrupa-los de acordo com a
funcdo que desempenham na planta. Neste sentido a Analise Funcional Termoecondomica
(Frangopoulos, 1983 e 1987) surgiu como uma evolugdo da TEC e apresenta duas importantes
contribui¢des. Em primeiro lugar estende a decomposicao do sistema (El Sayed e Evans, 1970)
ao definir a Analise Funcional de sistemas térmicos. Em segundo lugar, procura a otimizacao do
funcionamento ou custo do sistema, aplicando o método dos multiplicadores de Lagrange.

Na Andlise Funcional uma instalagdo complexa ¢ entendida como um sistema composto de
unidades interrelacionadas. Cada unidade tem uma funcdo que determina sua relagdo com as
demais unidades e com o ambiente (Cerqueira, 1999). As unidades podem representar
equipamentos, conjunto de equipamentos ou ainda serem virtuais. Dois tipos especiais de
unidades virtuais sdo definidos: as jun¢des, unidades onde se retinem um ou mais fluxos, e os
divisores (ou ramificagdes) onde um fluxo (que pode ser produto de uma unidade) ¢ distribuido
como insumo para outras.

Lozano e Valero (1993a) apresentam a metodologia da Analise Funcional aplicada num
ciclo de turbina a gis com caldeira de recupera¢do, analisando a estrutura produtiva e
desagregando a exergia fisica em térmica e mecanica (pressao).

Um conceito ligado a estrutura produtiva dos sistemas térmicos ¢ a neguentropia. A

neguentropia foi introduzida por Frangopoulos (1983) ao analisar um sistema de geragdao de
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poténcia num ciclo Rankine. Neste ciclo o condensador tem a fun¢do de retirar a entropia do
sistema que aumentou ao longo do ciclo, o que equivale dizer que o condensador fornece
neguentropia.

A exergia pode ser entendida como sendo composta de duas parcelas, uma diferenca de
energia (entalpica) e uma diferenca de neguentropia (variacdo de entropia multiplicada pela

temperatura do ambiente):

ex = (hy - hg) + [-To(s1 - So)] (3.29)

A neguentropia ¢ introduzida na analise da estrutura produtiva de plantas complexas com o
objetivo de redistribuir os custos das irreversibilidades externas. Na estrutura produtiva a
neguentropia € um insumo para os volumes de controle onde ocorrem aumentos na entropia dos
fluxos que os atravessam e um produto dos volumes de controle onde ocorrem diminuigdes da

entropia dos fluxos que os atravessam.
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4. ESTUDO EXERGOECONOMICO NUM CICLO DE TURBINA A GAS

O estudo exergoecondmico num ciclo de turbina a gas com recuperagdo quimica ¢ parte
importante deste trabalho. As plantas industriais que tém fungao critica ndo podem correr o risco
de desabastecimento elétrico, o que as faria parar. Portanto ter um fornecedor de energia com alta
confiabilidade ¢ fundamental para aumentar a seguranga industrial e garantir estabilidade no
processo. Parar uma unidade produtora de hidrogénio que produza para clientes externos significa
atrasar a produgdo, mas os estoques, se houver, minimizam o efeito comercial. Porém parar uma
unidade que produz hidrogénio acoplada a outra planta industrial maior, caso das refinarias, pode
acarretar a parada de uma area industrial inteira, o que seria prejuizo enorme, pois implicaria
parar a area, limpar equipamentos criticos e partir novamente. Todo este procedimento demanda
tempo e recursos do setor de utilidades para restabelecer o funcionamento normal. Este custo
pode ser significativamente alto. Além disto, a integracdo dos processos de produgdo de energia
elétrica e térmica pode resultar em significativa poupanga de combustivel e custos.

Este ciclo foi escolhido para atender a demanda de cogeragdo do processo de producdo de
hidrogénio por causa de sua caracteristica peculiar de queimar gas de sintese na camara de
combustdo. O gas de sintese, produzido no reformador, possui as mesmas caracteristicas do gas
de sintese usado na produgdo do hidrogénio. Além desta caracteristica importante, este ciclo
apresenta alto desempenho térmico, sendo classificado como ciclo avangado de turbina a gas
(Briesch et. al., 1995).

Turbinas a gas que operam em ciclo simples apresentam baixa eficiéncia porque os gases
de exaustdo saem muito quentes e esta energia ¢ perdida na atmosfera. Melhores desempenhos
sdo alcangados com os ciclos avangados (Briesch et. al., 1995), que aproveitam a energia contida
nos gases de escape para melhorar o proprio ciclo ou para transferir calor em ciclos combinados.

Em turbinas a gés, que funcionem em ciclo com recuperagdo quimica, a energia contida nos
gases de exaustdo da turbina ¢ transferida para uma mistura de gés natural (metano) e dgua. Um
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reformador ¢ utilizado para este fim. A mistura de gas natural e 4gua, previamente pressurizada, ¢
aquecida até as condig¢des para a reagdao endotérmica da reforma, produzindo, assim, o gas de
sintese.

Ciclos de recuperagdao quimica foram estudados sob varios aspectos. Kesser (1994)
explorou as relagdes entre o reformador e a turbina para duas razdes de pressao do compressor de
ar. Souza-Santos (1997) estudou variantes do ciclo com recupera¢do quimica levando em conta a
composicdo quimica do gas natural; Carcasci et. al. (1998a) estudaram o ciclo e compararam com
outros ciclos avancados. Os aspectos fisicos e quimicos do reformador podem ser vistos em
Adelman et. al, (1995), e Carcasci et. al., (1998b). Sanchez Prieto et. al. (2000) fizeram uma
analise de 2? lei da termodinamica do ciclo determinando sua eficiéncia exergética.

O presente estudo analisa a influéncia da inje¢do de metano e agua no reformador e a
expansdo na turbina no desempenho geral do ciclo. Foram propostos dois objetivos de
otimizagdo: o desempenho exergético e o lucro bruto operacional do ciclo, entendido como a

diferenca entre o pre¢o da venda dos produtos e o custo dos insumos.

4.1 Modelo do Ciclo

A simulacdo deste ciclo foi feita sem dimensionamento fisico dos equipamentos, portanto
os valores de fluxo reportados aqui sdo teoricos ¢ nao refletem o funcionamento de um
equipamento especifico. Sendo assim, todas as simulagdes foram feitas tomando como base 1 kg
de ar que entra no ciclo, e a perda de pressao foi arbitrada com valores tipicos encontrados em
artigos que tratam de ciclos como este ou parecidos, como por exemplo Kesser (1994), Harvey e
Kane (1997), Guarinello et al. (2000), etc.

Dois cenarios foram propostos. Inicialmente foi considerado que a planta produzia apenas
eletricidade com a possibilidade de produzir vapor excedente para processo ou venda.
Posteriormente procurou-se fazer uma extracdo de vapor e de gés de sintese na planta para
verificar o comportamento da mesma. Foram feitos os calculos exergéticos nos dois casos, € a
contabilidade dos custos exergéticos para o caso em que ha extracao de gas de sintese.

Assume-se que os gases tenham comportamento de gases ideais, preservada a variagdo do
calor especifico com a temperatura. Esta hipotese ¢ plenamente aceitavel para a faixa de pressdo

e temperatura de trabalho, dado que a diferenga entre a simulacdo com esta hipdtese difere em
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menos de 1% da simulagdo feita considerando gases reais. A representagdo fisica do ciclo pode
ser vista na Fig. 4.1.

Ao absorver calor no reformador, o metano reage com o vapor de dgua de acordo com as

equacoes:
CH4+H20—)CO+3 H, (41)
CO + H,0 — CO, + H, (4.2)
Turbina
Compressor

Gerador
de Ar

Ar

Reformador |
Agua

Vapor

Compressor de

Metano 14
7 D
12

g Metano
of 5 ———— Vapor + Metano
13 i ,
Gas de Sintese
— ~
1 Gases da Combustao

Evaporador / Economizador

10
: .

Figura 4.1 — Representacdo esquematica do ciclo térmico com recuperagao quimica

Foi assumido que a reacdo de reforma obedece as equagdes de equilibrio termodindmico
para as reagdes quimicas. A razdo molar entre o vapor de dgua e metano ¢ estimada em pelo
menos 3 a 5 vezes, em reformadores industriais, para prevenir a formagdo de depodsitos de

carbono. Esta propor¢ao ¢ amplamente usada para a produgdo de hidrogénio e para a sintese de
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amonia e metanol (Carcasci et al., 1998b). Nesta simulagdo, este efeito de depdsito de carbono foi
desprezado pelo fato da simulagao focar somente a eficiéncia termodinamica.

A reacdo completa que acontece no reformador obedece a equagdo geral que segue.

OL]CH4 + o Hzo —> B] CH4 + Bz CO + B3 C02 + B4 Hz + B5 HQO, (43)

onde a; e o sdo quantidades conhecidas da alimentagdo do processo. Para obter a composi¢ao da
mistura de gases na saida do reformador ¢ necessario determinar 3; a s. Através do balanco das

espécies quimicas tem-se:

balanc¢o de carbono: o =P+ B2+ Ps; (4.4)
balango de hidrogénio: 4oy +20=4 P +2 P4+ 2 Ps; 4.5)
balanco de oxigénio: o =PB2+2 P35+ Ps. (4.6)

As outras duas equacdes sdo derivadas das constantes de equilibrio Kp das reacdes
indicadas nas equagdes 4.1 e 4.2.

As constantes K, ; € K » podem ser escritas como (Carcasci, 1998b):

3
K . leoPu BB 1 P @)
Pl p P P2 N2 P2 '
CH4 T Hy01 0 BIBS 0

tot

_ PCOZPHZ _ B3B4 (4 8)
2 - ) .
’ PeoPiso BB

onde Ni,t ¢ 0 numero total de mols no equilibrio (B; + B2 + B3 + P4 + PBs) e Py € a pressao de
referéncia, usualmente adotada como 1 atm. Os valores das constantes podem ser calculados com

base na correlagao obtida de Oertel (1987):
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K, = exp[30,688 —@j . (4.9)
K,,= exp[@ - 3,765j . (4.10)

Todas as propriedades termodindmicas foram calculadas com base nas tabelas Janaf,

utilizando-se para tal o software EES®.

4.1.1 Descricao dos volumes de controle

Na formulagdo do ciclo foi admitido que a perda de calor dos volumes de controle para o
meio ¢ muito pequena, o que equivale dizer que existe um isolamento adequado ou que as
dimensdes do equipamento ndo permitem grande perda de calor. A analise de cada elemento do
ciclo fornece as equagdes que regem o sistema:

Compressor adiabatico:

m; (hl-hz) + Wce = 0, (411)

81 = 82,is0» (4.12)
4 h, -

sendo 1, = V&}SO = ;"S" - L ~0,85 ¢ o rendimento isoentropico do compressor, ¢ Wec é o
c 27

consumo de poténcia mecanica do mesmo.

Turbina adiabatica:

m3 (hs-hy) - We/mg - We =0, (4.13)
83 = S4.is0 (4.14)
W, h,-h, , A L _ .
sendo n, = = ~ 0,9 ¢ a eficiéncia isoentropica da turbina, ng = 0,98 ¢ a
t
Wt,iso h3 - h4,iso

eficiéncia do gerador elétrico e We ¢ a energia elétrica gerada.
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Céamara de Combustao, admitindo que a perda de calor para o meio € muito pequena em

relagdo as trocas de calor ocorridas dentro dela:

moh, + myshys - ms hsy + AH;.=0 e (4.15)

m, +mps-mz=0 (4.16)

onde AH;. ¢ a entalpia de reagdo da combustdo a 25°C. As entalpias dos gases foram
calculadas adotando-se 25°C como referéncia.

Reformador, admitindo sem perdas de calor para o ambiente:

1’1’14(1’14 - h5) + m15(h15 - h14) +AHr’r =0 (417)

onde AHr,r ¢ a entalpia de reacdo da reforma.

m14-mg-m13=0 (418)

myp - myz-my3=0 (4.19)

Evaporador / Economizador, assumindo que ndo hé perdas de calor ao ambiente:

my(hi; - hig) = ms(hs - he) (4.20)

4.2 ANALISE EXERGETICA

A importancia da analise exergética ¢ diagnosticar o quanto o sistema pode realizar de
trabalho em relagdo ao que efetivamente realiza. O método de analise exergética empregado
consiste em avaliar cada portador de energia ao longo do sistema, identificando sua composicao
quimica, estado fisico e fluxo.

Para implementar a analise do ciclo, este foi dividido em sete volumes de controle de modo
a identificar o desempenho de cada um em relacdo a sua fungdo. Para o célculo das exergias
fisicas foram assumidas as seguintes consideragdes para o ambiente padrdo: Ty = 25°C, Py =

101,3 kPa e umidade relativa do ar 70%. As composi¢des dos gases ao longo do ciclo foram
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obtidas com base em balangos de massa, e foi considerada combustdo completa na cadmara de
combustao.

Aplicando as consideragdes de eficiéncia exergética, anteriormente apresentada, em cada
equipamento:

Compressor de ar:

F=Wc (4.21)
P =Ex; - Ex, (4.22)
Camara de combustao:
F = Exch2 + EXcn 15 (4.23)
P = Expn3 - EXph2 - EXph,15 (4.24)
Turbina:
P=W; (4.25)
F = Ex; - Ex4 (4.26)
Reformador:
P =Ex;s5 - Exg - Ex;3 (4.27)
F = Ex4 - Exs (4.28)
Compressor de metano:
P =Ex;g - Exy (4.29)
F=W., (4.30)
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Evaporador / Economizador:

P =Ex;; - Exjo (4.31)
F = Exs - Exg (4.32)
Bomba de agua:
P =Exjo - Exo (4.33)
F =W, (4.34)

4.3 OTIMIZACAO

A otimizagdo do ciclo foi feita, através de rotinas internas do software EES®, em dois
sentidos: maior rendimento exergético, que para este caso implica menor geracdo de
irreversibilidade, e, maior lucro operacional bruto.

O rendimento exergético do ciclo pode ser calculado como:

Ex We +Ex,,

S

.o (4.35)

= b
Ex, Ex, +Ex, +Ex,
onde Ex; e Ex. sdo as exergias que entram e saem, respectivamente, do ciclo.
A fungdo objetivo lucro bruto, entendido como a receita da venda de energia elétrica e
vapor saturado menos o custo dos insumos, dgua de alimentagao e gas natural, pode ser calculada

como:
z=Ce Wv + Cvmv — Cc mc — Ca ma, (4.36)

onde:

Ce: tarifa de venda da energia elétrica. (US$/kWh)

Cv: prego de venda do vapor saturado. (US$/kg)

Cc: custo de aquisi¢do do combustivel (gas natural). (US$/kg)
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Ca: custo da agua de reposicao (US$/kg)

Wv: energia elétrica disponivel para venda. (kWh)

mc: massa de combustivel utilizada. (kg)

mv: massa de vapor disponivel para venda (kg/s)

ma: massa de agua de reposi¢ao (kg/s)

Os valores das custos sdo dados por:

Energia elétrica: Ce= 44,87 US$/MWh, Aneel (2001)

Gas natural: Cc = 0,0778 US$/kg, Gazeta Mercantil (2000)

Vapor para venda: Cv = 0,009 US$/kg, Guarinello Jr et. al. (2000)

Agua de reposigdo: Ca = 0,00022 US$/kg, Guarinello Jr et. al. (2000)

Os custos de aquisi¢do, depreciagdo, manutengdo e outros, ndo foram avaliados por
equipamentos fisicamente dimensionados. Toda a simulagdo foi feita com base em desempenhos
tipicos para os equipamentos envolvidos e todos os fluxos foram parametrizados em relacdo ao
fluxo de ar que entra no ciclo.

A otimizagdo do ciclo, com os dois objetivos propostos, foi feita submetendo o sistema as
seguintes restrigdes:

T3 < 1400 K (1127 °C) A turbina ndo suporta temperaturas superiores sob risco de fadiga
térmica.

hs = hs - Wi. A expansdo adiabdtica na turbina vincula a variacdo da temperatura com a
pressdo. Esta relacdo fornece o menor valor possivel para a temperatura T4. Quanto menor for a
temperatura no ponto 4, maior sera a geracao elétrica; por outro lado menor sera a capacidade de
gerar vapor para venda.

Te > 413 K (140 °C). A razdo deste valor ¢ evitar condensa¢do na tubulacdao de descarga, o
que ocasiona liquefagdo de vapores acidos nas paredes da chaminé.

m;; > 0. Indica que o sistema precisa prover pelo menos o vapor necessario ao proprio
ciclo.

650 K < Tj5 <923 K. A temperatura da reforma devera estar entre estes dois limites, faixa
usual de reforma.

T4 - T1s =20. Condicdo imposta de transferéncia de calor no reformador (Pinch Point).

0,1 <ml5 <0,25. Condicdes operacionais da turbina que regula a vazao e o excesso de ar

0,3 <ml3 <0,16. Condicdes operacionais da turbina.
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4.4 Resultados Otimizados

A seguir sdo apresentados os resultados otimizados. Para a otimizacdo foram utilizadas as
rotinas de otimizagdo proprias do software EES®. A otimiza¢io com ambos os objetivos
convergiram para o mesmo ponto operacional, indicando que o maximo lucro ocorre no mesmo
ponto de 6timo desempenho exergético. Pode-se atribuir este resultado ao fato de para o caso 1,
sem extracdo de vapor, a uUnica saida util do ciclo ¢ a energia elétrica, entdio o maximo
desempenho exergético leva ao maximo desempenho do lucro bruto operacional.

A tabela 4.1 apresenta os parametros operacionais em cada ponto discriminado na figura
4.1. A composicao quimica dos fluxos estd apresentada na tabela 4.2. A tabela 4.3 apresenta os
valores das exergias calculadas nos pontos principais do ciclo. As irreversibilidades e as

eficiéncias de 1%, 1, e 2% lei, €, para cada equipamento sao mostradas na tabela 4.4.

Tabela 4.1 - Parametros operacionais do ciclo

Fluxo TK) | m(kg) P (kPa)

1 (ar atmosférico) 298 1 101,3

2 (ar comprimido) 689 1 1500

3 (gases quentes) 1400 1,166 1477

4 (gases) 829 1,166 105,4

5 (gases) 689 1,166 103,4

6 (gases) 413 1,166 101,3

7 (metano) 298 0,020 499,5

8 (metano) 447 0,020 2138

9 (4gua) 298 0,146 199,6

10 (a4gua) 298 0,146 2074

11 (vapor saturado) 485 0,146 1972
12 (vapor saturado) - 0 -

13 (vapor saturado) 485 0,146 1972

15 (gas reformado) 809 0,166 1950
16 (gas reformado) - 0 -

17 (gas reformado) 809 0,166 1950
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Tabela 4.2 - Fracao molar dos fluxos no ciclo

Substancia | Fluxo3 | Fluxo 14 | Fluxo 15
CHy - 0,1357 0,0872
CO, 0,0287 - 0,0359
CO - - 0,0021
0, 0,1044 - -
N2 0,609 - -
H,0O 0,2579 0,8643 0,7249
H, - - 0,1499

Tabela 4.3 — Exergia nos principais fluxos

Fluxo Expn (KJ) | Exen (KJ) | Ex (KJ)
1 (ar atmosférico) 0 0 0
2 (ar comprimido) 372 0 372
3 (gases quentes) 1290 63 1353
4 (gases) 326 62 388
5 (gases) 222 62 284
6 (gases) 47 62 109
7 (metano) 4 1036 1041
8 (metano) 11 1036 1047
9 (4gua) 0 7 7
10 (4gua) 0 7 7
11 (vapor saturado) 133 7 140
12 (vapor saturado) - - -
13 (vapor saturado) 133 7 140
15 (gas reformado) 152 1134 1286

Pode-se notar que a maior irreversibilidade se encontra na cadmara de combustao conforme
esperado. A reagdo de combustdo € a grande geradora de irreversibilidades. A irreversibilidade do
reformador ¢ menor do que a do evaporador, esta diferenga ¢ devida principalmente as menores

diferengas de temperatura entre as correntes quente e fria no interior do equipamento.
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Tabela 4.4- Avaliacao exergética de desempenho dos equipamentos

Equipamento n%) | e(%) | 1&) [ I(%)
Compressor de ar 85 93,2 27,8 4,9
Camara de Combustio 100 69,2 336,6 58.8
Turbina 90 94,9 48,7 8,5
Reformador 100 79,7 26,2 4,6
Compressor de Metano 85 89,8 0,2 0,0
Evaporador 100 74,3 45,8 8,0
Bomba de Agua 90,0 | 90,0 0,0 0,0
Chaminé 0 0 86,8 15,2

Ciclo 46,8 | 46,5 572,2 100

A alta eficiéncia da turbina deve-se ao fato dos gases de exaustdo serem aproveitados no
ciclo, ou seja, a relagdo produto / insumo ¢ mais favoravel do que seria se os gases de exaustdo
ndo tivessem utilidade. A alta temperatura do ar comprimido favorece a queima na camara de
combustdo e a alta temperatura do metano comprimido favorece a troca de calor e,
conseqiientemente, a reacao de reforma.

A eficiéncia global do ciclo ¢ de 46,5%, em termos exergéticos e 46,8%, primeira lei. Estes
valores sdo considerados altos, mesmo quando comparado a um ciclo combinado, que pode
atingir valores em torno de 50% (Briesch et. al., 1998). Também ¢é importante destacar que a
tecnologia envolvida na fabricagcdo dos equipamentos ¢ conhecida, portanto este ciclo tem
condigdes de ser implementado industrialmente hoje.

O lucro bruto operacional da planta otimizada foi de 0,004449 US$/kg (ar comprimido).
Esta planta produz 0,1704 kWh de energia elétrica por kg de ar comprimido. O consumo de
metano foi de 0,0235 kg por kg de ar comprimido numa relagdo molar entre agua e metano de
5,81:1.

Embora a exergia dos gases de escape, fluxo 6, seja perdida para a atmosfera, ela ¢é
contabilizada na anélise da eficiéncia exergética do evaporador/economizador, para ndo penalizar
este equipamento pela consideragdo de uma perda que de fato ¢ do sistema como um todo. A
perda de exergia pelos gases que saem do ciclo ¢ computada como irreversibilidade prépria do
ciclo.

Como ja mencionado anteriormente, a maior fonte de irreversibilidades foi a cdmara de

combustio (ver tabela 4.4). H4 uma alta irreversibilidade gerada s6 pelo fato da reacdo quimica
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de combustao acontecer Kotas (1985) classifica como “inevitavel”. Além da alta irreversibilidade
propria das condi¢cdes em que acontece a reacdo de combustdo, este efeito ¢ devido também as
altas temperaturas de troca ocorridas durante a combustdo e a diferencga entre a temperatura de
chama adiabatica e a temperatura de saida dos gases. O excesso de ar na combustdo € outro fator
que contribui para esta alta irreversibilidade. A queda de pressao que ocorre tanto no ar quanto no
combustivel sofre também contribui para a alta irreversibilidade na cdmara de combustao.

Com relacdo a reforma quimica, a maior fonte de irreversibilidade é o conjunto
evaporador/economizador. Isto se deve ao fato que neste equipamento ocorrem as maiores
diferengas de temperatura (Tabela 4.4). Comparado com o evaporador/economizador, o
reformador apresenta baixa irreversibilidade. Isto se deve a otimizagdo do reformador, onde se
encontram pequenas diferencas de temperaturas na saida. Outro fator importante ¢ que a fragdo
molar de dgua ¢ predominante, tanto na entrada quanto na saida do reformador, influenciando
fortemente no calculo da exergia. Esta conclusdo esta de acordo com as obtidas por Harvey e
Kane (1997) e Sanches Prieto et al. (2000).

Nas tabelas 4.5 e 4.6, sao mostrados os valores dos custos exergéticos de cada fluxo da
planta, sem e com extracdo de vapor, respectivamente.

Analisando os valores dos custos unitarios dos fluxos é perceptivel que o maior custo
unitario foi do vapor saturado (Tabela 4.5). Este fato ¢ devido a exergia do fluxo 6 ser dissipada
na atmosfera. Ao fazer o balango de custos no evaporador o custo das saidas tem que ser igual ao
custo das entradas, como um dos fluxos de saida tem custo zero, o outro assume, além da
irreversibilidade do equipamento, o efeito de perder-se exergia para atmosfera. Esta metodologia
penaliza os custos das perdas nos fluxos-produto do ultimo equipamento da série. Este € um dos
seus pontos fracos desta metodologia. De qualquer forma, o custo do vapor € posteriormente

transferido a energia elétrica, sobretudo quando ndo ha extracdo de vapor.
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Tabela 4.5 — Custos Exergéticos sem extracao de vapor

Fluxo k |Ex (KJ))
1 (ar atmosférico) 1 0
2 (ar comprimido) 2,309 | 884,5
3 (gases quentes) 2,044 | 2772

4 (gases) 2,044 | 806,1
5 (gases) 2,044 | 541,7
6 (gases) 0 0
7 (metano) 1 1061
8 (metano) 1,006 | 1074
9 (4gua) 1 7,296
10 (4gua) 1,050 | 7,951

11 (vapor saturado) | 3,923 | 549,7
12 (vapor saturado) - -
13 (vapor saturado) | 3,923 | 549,7
15 (gas reformado) 1,441 | 1888
We (Poténcia Elétrica) | 2,153 | 1069

A tabela 4.6 apresenta custos mais baixos do que a tabela 4.5. O excedente de vapor ¢
exportado logo apos sua producdo e portanto, ndo percorre os outros equipamentos que geram a
maior quantidade de irreversibilidade do ciclo. Como o computo dos custos leva em consideracao
a geracao total de irreversibilidade, este fluxo exportado contribui para diminuir os custos

exergéticos da planta.
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Tabela 4.6 — Custos Exergéticos com extragdo de vapor

Fluxo k |Ex (KJ))
1 (ar atmosférico) 1 0
2 (ar comprimido) 2,309 | 833
3 (gases quentes) 1,925 | 2493

4 (gases) 1,925 | 709,3
5 (gases) 1,925 | 499
6 (gases) 0 0
7 (metano) 1 1033
8 (metano) 1,006 | 1044
9 (4gua) 1 7,403
10 (4gua) 1,045 | 8,030

11 (vapor saturado) | 3,567 | 507,1
12 (vapor saturado) 3,567 | 101,4
13 (vapor saturado) 3,567 | 405,7
15 (gas reformado) 1,342 | 1660
We (Poténcia Elétrica) | 2,027 | 938,7

4.5 ANALISE FUNCIONAL

O uso da analise funcional, AF, foi feito no intuito de modificar a estrutura de distribuigao
dos custos. Com a analise funcional resolve-se, por exemplo, o grave problema de penalizar o
ultimo equipamento do ciclo, aquele que possui fluxos ndo mais aproveitados no ciclo. Para este
ciclo, o conjunto economizador / evaporador ¢ visto como um equipamento componente do
processo cujos insumo e produto tém o mesmo tratamento de custo que ¢ dado aos outros
equipamentos do ciclo. A irreversibilidade dos gases direcionados para a chaminé ndo penalizam
o produto deste volume de controle isoladamente.

Caso exista extracdo de vapor, o fluxo que sai do evaporador ¢ dividido em duas partes.
Neste caso, somente o fluxo que atravessa o reformador deve ser considerado como insumo de
exergia quimica. Para o caso em que ndo hé producdo de excedentes de vapor toda a agua que
entra no ciclo participa como insumo de exergia quimica.

Os ciclos de producdao de energia elétrica tém a fung¢do de converter a exergia do

combustivel em energia elétrica. A exergia do combustivel se encontra basicamente sob a forma
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de exergia quimica. Por este motivo, torna-se util desagregar os fluxos de exergia em suas
componentes quimica e fisica (térmica e pressdo). Sendo a exergia decomposta em dois fluxos
distintos, torna-se necessario a introducdo de distribuidores de exergia quimica e de exergia
fisica. O conceito de distribuidor de exergia quimica é uma inovagdo deste trabalho. Nao foi
encontrada nenhuma referéncia anterior sobre um tratamento deste tipo. Estes resultados foram
publicados em Alves e Nebra (2003, 2004).

Este ciclo tem como entradas os fluxos de agua e de metano, e como saidas energia elétrica
e vapor. As exergias do gas natural e do vapor, ao entrarem no ciclo, sdo imediatamente
decompostas em suas componentes de exergia fisica ¢ quimica. Conforme pode ser visto na
figura 4.2, os fluxos de exergia quimica e fisica seguem caminhos distintos dentro da andlise
funcional, o que ndo € possivel visualizar na teoria do custo exergético.

A decomposi¢do da exergia em fisica e quimica tem a virtude de permitir a distribui¢do de
custos de acordo com a funcionalidade do equipamento. Aqueles equipamentos que apenas
trocam calor terdo tratamento diferenciado daqueles equipamentos que t€ém insumo ou produto
quimico como fung¢do no processo, caso da cdmara de combustdo, que ¢ grande consumidor de
exergia quimica, e também do reformador, que ¢ um conversor de exergia quimica.

A figura 4.2 mostra a estrutura produtiva desta analise, algumas unidades sdo virtuais. Os
volumes de controle sdo:

1 — Compressor de ar.

2 — Camara de Combustao

3 — Turbina

4 — Reformador

5 — Conjunto Economizador / Evaporador

6 — Bomba de 4gua

7 —Compressor de metano

8 — Chaminé

9 — Jungdo de Exergia Fisica

10 — Distribuidor de Exergia Quimica

11 —Distribuidor de Poténcia

12 — Separador da Exergia para a agua

13 — Separador da Exergia para o metano
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14 — Jungao de Exergia Quimica
15 — Distribuidor de Exergia Quimica

O insumo e o produto de cada um destes volumes de controle sdo mostrados na tabela 4.7.

Tabela 4.7 — Insumos e Produtos em cada volume de controle

CV Insumo Produto
1 Wi=Wc 1T= Exph,2-Ex ph,1
C2= Eph,2+Ech,15-Ech,3 | 2T= Eph,3-(Eph,2+ Eph,15)
3 T3= Eph,3-Eph.4 W3= Wt
4T= Eph,15- Eph,13 - Eph,8
4 |  T4=Eph4 - Ephs P27 EPRL 1S 5P
4Ch= Ech,15- Ech,13- Ech,8
5 T5= Eph,5- Eph,6 5T= Eph,11- Eph,10
W6=Wp 6T= Eph,10- Eph,9
7 W7=Wmc 7T= Eph,8- Eph,7
C8=Ech,6
8 L=0
T8= Eph,6
1T; 2T; 4T; 5T; 6T; 7T;
9 ST= Eph,9 T
FT= Eph7
T8; T3; T4; TS
10 T
Q=Eph,12
11 3IW W1; W6; W7 ; We
ST = Eph,9;
12 S=Ex,9
SC =Ech,9
FC=Ech,7
13 F=Ex,7
FT= Eph,7
14 FC; SC; 4Ch C
15 C C8; C2
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Figura 4.2 — Estrutura produtiva do ciclo considerando exergia quimica e fisica




A funcdo da camara de combustdo ¢ converter exergia quimica em exergia fisica, possivel
de ser utilizada pela turbina. Portanto, o insumo exergético da cimara de combustao ¢ a queda de
exergia quimica entre os gases que entram e os que saem. O produto, portanto, serd o incremento
da exergia fisica obtido entre os gases que entram ¢ os que saem da camara de combustio.

No reformador, os custos exergéticos unitarios das correntes de exergia fisica que entram e
saem foram igualados. Assume-se com isto que a fungdo do reformador ¢ aumentar a exergia
quimica do fluxo 14-15.

Estas hipdteses estdo expressas pelas equagdes que seguem:

As exergias quimica e fisica do metano tém igual custo exergético unitario.

kr=ks=1 (4.37)
E'wi=E'r (4.38)
E'c;=Er (4.39)
E'3=E5w (4.40)
E'rs=E"ur (4.41)
E'ra=E4r+E 4cn (4.42)
ks = kar (4.43)
E'rs=E's (4.44)
E'we=E¢r (4.45)
E'w =E'r (4.46)
EL=E'cs+E's (4.47)
ks =krg =0 (4.48)
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Er+En+Euw+Est+Eer+Est=Er
Er=E+E+ETs+ E*Q +E 13
E'sw=E'wi +E'ws +E'w7 + E we
E's=E'st+Err
kst =ksc =1
Er=Err+Erc
ket =kpc =1
E'rc+E'sc+Eun=E'c

* * *
Ec=Ewm+Ecs

(4.49)

(4.50)

(4.51)

(4.52)

(4.53)

(4.54)

(4.55)

(4.56)

(4.57)

Na Tabela 4.8 sao mostrados os custos calculados para dois cenarios diferentes: caso 1, sem

extracdo de excedentes de vapor e; caso 2, com extracdo de vapor da ordem de 20% do fluxo total

que atravessa o evaporador, o que configura um sistema de cogeracdo capaz de fornecer dois

produtos.

Outra possibilidade de cogeragdo ¢ a extracao de gés de sintese. Esta possibilidade existe e

foi investigada no trabalho de Alves e Nebra (2002). Esta possibilidade de trigeracao

(eletricidade, vapor para processo e produtos quimicos) estd contemplada neste trabalho através

dos processos de produgdo de hidrogénio que funcionam com uma turbina cogerando. Esta

possibilidade ndo foi desenvolvida neste capitulo porque os proximos capitulos tratam da

producdo do hidrogénio, que ¢ o resultado do tratamento deste gas de sintese. No capitulo 7 ¢

contemplada a possibilidade de se acoplar uma turbina a géas, que use este combustivel, a planta

de produgdo de hidrogénio.

Tabela 4.8 — Custos da Estrutura Funcional
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Caso 1 Caso 2
Fluxo Tipo k |E (k)| k |E*(k])
C JuncaoCh 1,129 1305 | 1,112 1232
C2 | FCam. Comb. |1,194| 1305 |[1,167| 1232
4C PReformador |2,628 | 241,2 |2.664| 198.3
F ExCH4 1 1061 1 1032
Fc Exch,CH,4 1 1056 1 1028
Ft Exph,CH4 1 5,023 1 4,888
S ExH20 1 7,295 1 5,926
Sc Exch,H,O 1 7,281 1 5,911
St Exph,H,O 1 0,014 1 0,015
1T PComp.ar [2,309| 884,4 | 2,28 | 873,3
2T | PCam. Comb. [1,726] 1305 |1,687| 1232
4T | PReformador |2,044| 23,08 [2,018] 22,01
5T PEcon/Evap [2,749| 364,3 |2,753| 370,2
6T PBomba 2,39210,6551(2,362 | 0,6564
7T PComp, CHy [2241| 12,3 |2213]| 11,82
T Juncdoph 2,005| 2595 |1,981| 2515
T3 FTurb. 2,044 | 1966 [2,018| 1870
T4 | FReformador [2,044| 264,3 |2,018| 220,3
T5 FEcon/Evap [2,044| 364,3 |2,018] 370,2
Q | Vapor vendido | 2,044 0 2,018| 544
3W PTurb 2,129 1966 [2,103| 1870
W1 FComp.ar [2,153] 884,4 |2,126| 873,3
W6 FBomba 2,15310,6551(2,1260,6564
W7 FComp,CH, [2,153| 12,3 |2,126] 11,82
We | Energia Elétrica|2,153] 1069 |2,126| 984.,2
C8 Fchaminé 0 0 0 0
T8 Fchaminé 0 0 0 0
L | Perda chaminé 0 0 0 0

O custo de produzir vapor saturado fica menor quando calculado com a analise funcional,
passou de 3,923 para 2,044 no cenario sem cogeragdo e passou de 3,567 para 2,018 quando ha
cogeracao, caso 2. Como o custo do vapor sai do distribuidor de exergia fisica, ele tem custo
igual aos demais fluxos insumo de exergia fisica. O menor custo unitdrio para o vapor exportado
faz com que o custo unitario da poténcia gerada seja maior do que o valor calculado com a TEC,

passando de 2,027 para 2,126. Novamente a extracdo de excedentes de vapor traz a diminui¢ao
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dos custos, conforme esperado ja que se trata fisicamente de um fluxo que ndo percorre os
equipamentos que geram a maior parte das irreversibilidades do ciclo.

O custo exergético unitario do gas de reforma na andlise TEC ¢ de 1,342 e na andlise
funcional se apresenta desagregado em duas componentes, a quimica e a fisica. A componente
quimica tem um custo 2,628 e a fisica 2,044. Embora a relacdo ndo seja a mesma, na TEC tem-se
o custo do fluxo e na analise funcional tem-se o custo do produto. E util notar que os custos

relacionados a reforma aumentaram.

4.6 ANALISE FUNCIONAL COM TRATAMENTO DE NEGUENTROPIA

A anélise funcional com neguentropia, AFN, visa a redistribui¢do de custos como no item
anterior, porém com a introdu¢do de uma analise mais completa. Os equipamentos puramente
dissipativos, que sdo absolutamente necessarios para o funcionamento de varios processos reais,
ndo tém uma funcdo identificada no tratamento exergético. Por isto, esta andlise os identifica
como indesejaveis quando na pratica sdo indispensaveis.

A andlise exergética com tratamento de neguentropia identifica nos equipamentos
dissipativos a func¢do de diminuir a entropia do processo, atribuindo a estes o produto
neguentropia. A neguentropia passa entdo a compor o balanco de custos juntamente com a
exergia. Passa-se a ponderar os custos exergéticos e 0s custos neguentropicos.

A analise funcional com tratamento neguetropico difere da analise funcional basica por
apresentar uma jungao e um distribuidor de neguentropia. Os equipamentos, onde ocorre aumento
de entropia, em pelo menos um dos fluxos que o atravessa, consomem neguentropia. Os
equipamentos onde ocorre diminui¢ao de entropia, em pelo menos um dos fluxos que o atravessa,
¢ um produtor de neguentropia.

Conforme mencionado anteriormente, a neguentropia ¢ um dos componentes da exergia
fisica, -TO(s-s0), e sua introdu¢do na andlise d4 um crédito aos processos que diminuem a
entropia.

Para um processo ocorrido num volume de controle qualquer a neguentropia consumida ¢

dada por:

ssi = To (si— Si.1) (4.58)
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sendo 1 — 1 o fluxo anterior.

O custo neguentrdpico pode ser calculado como:
Si =Kk ssi (4.59)

Na figura 4.3 ¢ mostrada a estrutura produtiva do ciclo com tratamento da neguentropia
para este ciclo.

Reescrevendo o equacionamento para os volumes de controle que foram modificados
(equagdes 1 a 8, 16 e 17) e para os que apareceram com a introducdo da neguentropia:

A Juncdo de neguentropia recebe fluxos da chaminé, reformador e do

evaporador / economizador:
S"s=S"ss+S 4s*+S ss (4.60)

Do distribuidor de neguentropia, saem fluxos para todos os equipamentos reais do ciclo,
com seus custos neguentropicos unitarios iguais, exce¢do apenas para a chaminé, que ndo recebe

este tipo de fluxo:
S"s=S"g1+S 28 s3+S 54+S 558 s6+S g7 (4.61)

Todos os produtos do volume de controle 17, o distribuidor de neguentropia, t€m o mesmo
custo neguentrdpico unitdrio. Outra consideragdo importante a ser feita ¢ com relagdo ao
reformador e ao evaporador: eles consomem neguentropia pelo lado frio e a produzem pelo lado

quente.
ks1s = ks2s = K35 = Ko as = ko 55 = Ks 65 = Ks.75 (4.62)

Todos os equipamentos tém seu balanco de custos modificados com a inser¢ao dos fluxos

neguentropicos:
E'wi+S'si=E i1 (4.63)

E S o=E ot (4.64)
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E'13+S $=E 3w (4.65)

O reformador passa a ter insumo térmico e insumo neguentropico, € produtos térmico,
quimico e neguentropico. Ele é ao mesmo tempo consumidor e produtor de neguentropia. Neste
volume de controle assumiu-se que 0s custos neguentropicos unitarios, que entra e que sai, tem o

mesmo valor:
E"r4+S stv=E 41+E 4c+S 1vs (4.66)
ks,s4 = ks,4s (467)

Semelhantemente ao reformador, o evaporador / economizador também ¢ consumidor e

produtor de neguentropia:

E'1s+S sv=E s1+S vs (4.68)
Ks.s5s = ks ss (4.69)
E'wr+S svi=E 71 (4.70)
E'wetS se=E o1 4.71)

A chaminé tem a neguentropia como seu unico produto. E pressuposto que a chaminé seja
um volume de controle tal que os gases sdo levados ao estado padrdo da atmosfera, o que

representaria o retorno dos gases ao meio natural.

E'cstE'15=S 55 4.72)
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Figura 4.3 — Estrutura Produtiva do ciclo utilizando o tratamento com neguentropia.
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Todos os produtos do volume de controle 17, o distribuidor de neguentropia, t€tm o mesmo
custo neguentropico unitario. Outra consideragdo importante a ser feita ¢ com relacdo ao
reformador e ao evaporador: eles consomem neguentropia pelo lado frio e a produzem pelo lado
quente.

Todos os custos exergéticos € neguentropicos estdo calculados nas tabelas 4.9 e 4.10, para o

caso 1 e, 4.11 e 4.12, para o caso 2 (cogeracao).

Tabela 4.9 — Custos Exergéticos, com tratamento neguentropico (Caso 1)

* *

Fluxo k E Fluxo k E

C |1,34| 1308 | 7T |2306| 12,62
C2 [1,134| 1238 T |2,034| 2620
4C [2,687] 2431 | T3 [2,034] 1954
F 1 | 1063,032| T4 [2,034| 2579
FC | 1 1058 | T5 [2,034]| 359,2
FT | 1 5032 | Q - 0

1

|

Si 7,26831 | 3W 2,129 | 1964
SC 7,254 W1 2,153 | 8804
ST 1 0,01431 | W6 | 2,153 ] 0,6496
IT 12,309 8873 W7 12,153 12,26
2T [1,726 1322 We [2,153 ] 1070
4T [2,024| 21,34 C8 1,134 70,7
5T 2,807 | 370,5 T8 2,024 | 48,87
6T 12,409 | 0,6572

Tabela 4.10 — Custos neguentropicos (Caso 1)

Fluxo ks S* Fluxo ks S*

4S5 0,2502 19,89 S3 0,2502 9,699
35S 0,2502 53,37 S4 0,2502 26,46
8S 0,767 119,6 S5 0,2502 64,75

S 0,4298 192,8 S6 0,2502 | 0,007585
S1 0,2502 6,964 S7 0,2502 0,3572
S2 0,2502 84,59
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Tabela 4.11 - Custos Exergéticos, com tratamento neguentrépico (Caso 2)

Fluxo| k E Fluxo| k E
C |1,114 1235 7T 12,264 | 12,11
C2 | 1,114 1177 T 2 2487
4C | 2,717 199,9 T3 2 1860
F 1 1033,895 | T4 2 215,1
FC 1 1029 T5 2 365
FT 1 4,895 Q 2 53,68
Si 1 5,90052 | 3W [2,094| 1868
SC 1 5,886 W1 | 2,116 | 869,5
ST 1 0,01452 | W6 | 2,116 0,6508
IT [2,287| 8758 W7 (2,116 | 11,78
2T | 1,707 1250 We | 2,116 | 986,5
4T 2 20,55 C8 | 1,114 | 5845
5T | 3,01 3223 T8 2 46,41
6T |2377| 0,6578

Tabela 4.12 — Custos neguentropicos (Caso 2)

Fluxo | ks S*(kJ) | Flow | Ks S* (kJ)
4S8 | 02251 | 14,79 S3 | 002251 | 8435
55 | 02251 | 4815 sS4 | 02251 | 20,16
8S | 0,982 | 1049 S5 | 02251 | 59,08

S | 03904 | 167.8 S6 | 002251 | 0,0069
S1 | 02251 | 6,265 S7 | 02251 | 0326
S2 | 02251 | 73,52

A andlise neguentrépica introduz uma importante mudanca qualitativa na analise, porém
quantitativamente pouco modificou os custos exergéticos unitarios. Comparando com a analise
funcional simples o custo do vapor gerado passou de 2,044 para 2,034, caso 1, e passou de 2,018
para 2,0 para o caso 2, cogerando. Com relagdo a energia elétrica, o custo exergético passou de
2,126 para 2,116. Estes resultados indicam que a neguentropia teve pequeno impacto quantitativo
nos resultados dos custos exergéticos unitarios. Esta comparacdo dos principais custos pode ser

vista na tabela 4.13.
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Tabela 4.13 — Comparacao entre os principais custos exergéticos unitarios nas diferentes

abosdagens de analise

Caso 1 Caso 2
TEC | AF | AFN | TEC | AF | AFN
We 2,153 12,153 | 2,153 | 2,126 | 2,126 | 2,116
Vapor 3,923 - - 3,567 | 2,018 2

Gases quentes (TEC) ou,
. . 12,044 | 1,726 | 1,726 | 1,925 | 1,687 | 1,707
Produto da camara de combustao
Gés reformado (quimico) 2,628 | 2,687 2,664 | 2,717
- 1,441 1,342
Gas reformado (fisico) 2,044 | 2,024 2,018 2

4.7 Conclusoes

Este estudo visou a otimizagdo e andlise exergética de um ciclo simplificado de turbina a
gas com recuperacdo quimica simplesmente produzindo eletricidade e posteriormente fazendo
cogeracdo de vapor e uma pequena extracdo de gas de sintese. Nao foram contempladas as
possibilidades de reaquecimento e intercooling, ou outros métodos, que podem melhorar o
desempenho do ciclo.

O desenvolvimento dos equipamentos deve se concentrar naqueles que apresentam as
maiores perdas exergéticas, principalmente a cdmara de combustdo cujo funcionamento esta
ligado aos limites fisicos da turbina e da reforma. Sua eficiéncia de Segunda lei pode ser
melhorada elevando a temperatura de saida dos gases de saida da mesma.

Desagregar a exergia em fisica e quimica revela particularidades importantes dos
equipamentos que modificam a composi¢cdo quimica dos fluxos que o atravessam. O fluxo da
exergia quimica ¢ diferenciado do fluxo de exergia fisica.

Outro fator importante ¢ a flexibilidade da analise que permite atribuir particdes de custos
que sejam mais adequadas a fun¢do do volume de controle. Ao diferenciar os fluxos quimico e
fisico ¢ possivel penalizar mais o custo exergético de um fluxo do que outro, ou estabelecer a
igualdade entre os mesmos. Esta liberdade ¢ importante para que a analise reflita nos seus
resultados a fun¢ao principal de cada equipamento.

O tratamento com neguentropia modificou os custos por volta de 1%. Este valor ¢ baixo em
relagdo ao que se pode esperar de outros ciclos, porém € necessario analisar que este ciclo tem

alta eficiéncia.
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A redistribuicao de custos foi pouco modificada com a introdu¢ao da neguentropia. Os
custos neguentropicos sdo muito pequenos quando comparados com os custos exergéticos.
Portanto, sua influéncia se restringiu a mesma ordem de grandeza.

Outro resultado importante de ser notado ¢ a diminui¢cdo dos custos exergéticos unitarios da
camara de combustdo na analise AFN. Este resultado ¢ inesperado ja que a neguentropia impoe
um custo adicional aos equipamentos geradores de entropia. Este resultado ndo ¢ possivel ser
explicado analisando somente a cdmara de combustdo: ele ¢ fruto do efeito global sobre a
distribuicdo de custos no ciclo como um todo. O custo mais baixo do produto da camara de
combustio ¢ devido a diminui¢do dos custos do seu insumo. Apesar de mais baixo, o efeito da

neguentropia existe € penaliza os volumes de controle que a consomem.
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5. REFORMA A VAPOR DO METANO

Neste capitulo ¢ descrita a simulagdo do processo de produgdo de hidrogénio a partir da
reforma a vapor do metano. A reforma a vapor do metano ¢ o meio de producdo de hidrogénio
mais utilizado pelas plantas industriais que o produzem utilizando o gés natural como matéria-
prima (Kothari et al. 2004).

As simulagdes do processo de producdo de hidrogénio, pela via da reforma a vapor do
metano, sdo propostas em trés variantes. A primeira variante ¢ a planta produzindo hidrogénio
sem cogeragdo ¢ a energia elétrica para acionamento de equipamentos é provida pela rede elétrica
externa. A segunda variante ¢ a introdu¢ao de uma turbina movida a gés natural que produz a
eletricidade suficiente para atender as demandas elétricas do processo. A terceira variante ¢ a
introdu¢do de uma turbina movida com parte do gas de sintese que € produzido no reformador. A
possibilidade de exportar eletricidade também foi contemplada. Neste caso a turbina usada
produzira energia elétrica excedente para atender a uma demanda pré-estipulada. A segunda e a
terceira variantes estdo descritas no capitulo 7.

Também foi investigada a possibilidade de recircular o gés de purga, oriundo da adsorgao,
no lugar de queiméa-lo na camara de combustdo. Este gas ¢ pressurizado e injetado no misturador,
antes do reformador. A injecao antes do reformador for¢a o equilibrio quimico a ser alterado de
forma a impedir o acimulo de alguma das substancias que compdem o gés de sintese ao longo do
reciclo.

A reforma a vapor do metano foi simulada com a propor¢do CHy : H,O de 1 : 2, seguindo a
proporcao usada por Rosen (1984 e 1991). Inicialmente € mostrado o caso base, em que ndo ha
recirculagdo do gés de purga e, em seguida, com a hipodtese do reciclo para comparagdo dos seus

efeitos sobre o processo.
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Mantendo a proporcao entre metano e agua foi feita uma otimizagdo do processo com o
objetivo de diminuir a geragdo de irreversibilidade do mesmo. Com base nesta otimizagdo foram

desenvolvidas as propostas de cogeracdo e aplicada a andlise exergoecondmica.

5.1 Processo SMR caso base

A figura 5.1 traz uma representacdo esquematica do processo SMR base. Esta
representacdo esquematica foi feita partindo da proposta de Rosen (1986) modificada para
incorporar melhorias no processo, como as que foram vistas durante a visita técnica a Air Liquide
(Paulinia — SP) e que sdo amplamente divulgadas na literatura especializada (Padré e Putsche
1999; Spath e Mann 2001). Como resultado obteve-se uma planta capaz de produzir hidrogénio
com alta pureza além de emitir menor quantidade de CO, para atmosfera. O CO,; capturado ¢ um
subproduto do processo, portanto sua exergia ¢ contabilizada no balango como exergético total.

As entradas materiais do processo sdo gas natural (metano), que entra a 405,3 kPa, e 4gua
na temperatura ambiente de 25°C e pressdo atmosférica padrdo 101,3 kPa. Além das entradas
materiais hé entradas de exergia, na forma de poténcia de acionamento de equipamentos.

A pressdo de admissdo do metano foi assumida como 405,3 kPa por ser um valor
conservador, ndo hé garantia que a pressdo em pontos distantes dos city gates sejam da ordem de
30 bar. O procedimento de dessulfuriza¢dao do gés, que precisa estar livre do odorizante, contribui
para diminuir a pressdo do gés, e este procedimento nao foi incluido nas simulagdes. Este gas ¢
entdo pressurizado até 3 MPa para ser aquecido e introduzido no reformador.

Depois de ser admitida na pressdo atmosférica padrao, a 4gua ¢ comprimida até a pressao
de 3 MPa, passa para a condi¢ao de vapor superaquecido no trocador de calor HR2 e ¢ misturada
com o metano que ja foi previamente aquecido no HR3. Aquecer o metano, bem como aquecer o
ar que entra na camara de combustdo do reformador, tém o beneficio de aproveitar a energia dos
gases que saem do reformador a alta temperatura para melhorar globalmente o desempenho
energético do processo.

A mistura de vapor e metano ¢ enviada para o reformador e em seguida para a reacdo de
Shift e para a purificacdo. A purificagdo ¢ composta de absor¢ao, onde CO, ¢ produzido, e
adsor¢do. As reagdes de reforma e de Shift, bem como as etapas de purificagdo do hidrogénio,

estdo detalhadas no Capitulo 2. A seguir, cada etapa do processo, ¢ descrita resumidamente.
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Figura 5.1 - Representagdo esquematica do processo de reforma a vapor do metano, caso base.
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5.1.1 Reforma

A reforma foi simulada com a hipdtese de equilibrio quimico entre as espécies na
temperatura de 950 °C. Detalhes sobre o reformador bem como a reacdo reforma estdo descritas
no capitulo 2.

Em conjunto com o reformador atuam dois trocadores de calor, os HR1 e HR2, conforme
pode ser visto na figura 5.1. Estes trocadores tém a fun¢do de pré-aquecer os gases antes de entrar
no reformador, HR1, e posteriormente aproveitar a energia contida nos gases que saem do
reformador para gerar o vapor, HR2, que serd injetado juntamente com o gis natural no
reformador.

A corrente gasosa entra com a temperatura de 530 °C no HR1 e sai com a temperatura de

65 °C do HR2, depois de trocar calor com a corrente de d4gua que entra no circuito evaporando-a.

5.1.2 Reacao de Shift

A reagdo de Shift ocorre em duas etapas sucessivas. Ela ¢ isoentélpica, e foi assumido que
acompanha o modelo de equilibrio quimico termodindmico, ou seja, as reacdes acontecem no
sentido de um minimo da energia livre da mistura, provocando a tendéncia de aumento da
temperatura final da corrente gasosa. Este aumento da temperatura torna possivel o
aproveitamento de calor num trocador de calor, HR3, que abaixa a temperatura do gas de sintese
e € colocado na seqiiéncia.

Devido a este comportamento, o primeiro reator de Shift, onde ocorre o maior aquecimento,
¢ denominado de Reator de Shift de Alta Temperatura, HTSR, e o segundo de Reator de Shift de
Baixa Temperatura, LTSR. Dentro do primeiro reator a temperatura varia de 65 °C a 238 °C e no
segundo varia de 235 °C a 236 °C. Estes valores sao decorrentes do Pinch aplicado nos trocadores
de calor posicionados antes dos reatores de Shift.

Ao passar pela reagdo de Shift o teor de hidrogénio aumenta, porém a exergia total do gas
diminui. A exergia quimica do gas diminui ao passar pelos reatores de Shift como decorréncia da
reacdo, mas como a temperatura dos gases aumenta, a exergia fisica pode aumentar, sempre

mantendo o efeito global de diminui¢do da exergia total.
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O poder calorifico do gés, PCI, antes e depois das reacdes de Shift, segue a mesma
tendéncia da exergia e diminui passando de 18799 kJ/kg para 18289 klJ/kg, estes valores foram

calculados com base na composi¢ao quimica dos fluxos.

5.1.3 Unidade de Absorcao

A unidade de absor¢dao funciona como uma planta paralela a planta de producao de
hidrogénio. Para separar o CO,, esta unidade consome exergia na forma de calor e poténcia de
acionamento (energia elétrica). Como produto, entrega duas correntes gasosas, uma corrente de
CO; e outra, rica em Hj, que vai para a adsorcdo, ultima etapa de purificagdo. A figura 5.2 traz a

representacao esquematica desta planta com adaptacdes especificas para este processo.
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Figura 5.2 - R epresentacdo esquematica da unidade de absor¢ao com Dietanolamina

Esta unidade conta com um resfriador na entrada do gas para abaixar sua temperatura para
40 °C durante a etapa de absorcdo do mesmo. O absorvente, solu¢do aquosa de DEA a 30%
(massa), sai da coluna de absor¢do carregado de CO, e é aquecido antes de entrar na coluna de

dessor¢do para que a dessorcao seja mais eficiente. O aquecimento do absorvente ¢ feito com
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dois trocadores de calor, o primeiro troca calor entre duas correntes de absorvente e o segundo
recebe calor da corrente de gases que sai camara de combustdo do reformador. Os dois
resfriadores presentes nesta unidade dissipam calor para a atmosfera. Foi assumido que o
consumo de energia dos resfriadores ¢ muito pequeno e por isto ndo tém influéncia no
desempenho energético da planta.

A temperatura de dessorcao foi feita a 68 °C, que ¢ o maximo aquecimento possivel de ser
obtido utilizando-se a corrente de gases quentes que saem da camara de combustdo. Esta
temperatura estd abaixo da temperatura maxima admitida pela solu¢do de DEA para que ndo
ocorra evaporacdo da mesma quando submetida a pressdo de 40 kPa na dessor¢do (ver figura
2.2).

Na unidade de absorc¢ao, o CO; ¢ retirado da corrente gasosa, aumentando a concentragdo
de H, e gerando CO, como um subproduto importante que pode ser vendido. Nesta unidade a
fracdo volumétrica do CO, passa de 17,77% para 0,618%, o que corresponde em massa as
fragoes de 71,81% para 6,82%, respectivamente enquanto a fracdo de H, passa de 72,7% para

86,9%.

5.1.4 Unidade de Adsorcao

Na tultima fase da produgdo, o hidrogénio ¢ purificado por adsor¢do, necessario para que o
hidrogénio possa ser encaminhado ao consumidor final. A adsor¢do divide a corrente gasosa em
duas: uma delas ¢ o hidrogénio puro e a outra ¢ o gas de purga, que ¢ direcionado para a cadmara
de combustao.

A unidade de adsor¢do foi simulada como um processo em regime permanente, hipdtese
que ¢ plenamente aceitavel quando a unidade possui cinco ou mais leitos adsorventes. O
hidrogénio sai a alta pressdo enquanto que o géds de purga sai a baixa pressdo. A hipotese de
processo isotérmico também foi assumida.

O fator de recuperagdo de hidrogénio, entendido como a porcentagem do hidrogénio
aproveitada apos o ciclo completo de adsorcao e regeneracdo, foi admitido como sendo 82% Este
valor ¢ razoavel conforme pode ser visto nos trabalhos de Barg et al. (2000), Sircar et al. (1999).

Ap6s a adsorcdo o hidrogénio puro ¢ enviado para venda, sendo que parte deste hidrogénio
passa pelo leito de adsor¢ao em sentido contrario para promover a regeneracao do leito. O fluxo

que sai, denominado gas de purga, contém CO, além de H,, o que lhe confere poder combustivel
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com um PCI calculado de 25400 kJ/kg. Este gas ¢ enviado para a camara de combustdao
economizando cerca de 82 % do metano que seria necessario queimar na cdmara de combustao

caso este gas fosse descartado.

5.2 Analise Exergética

Para implementar a anélise exergética o processo foi dividido em onze volumes de controle
de modo a identificar o desempenho de cada um em relagdo a sua funcao.

Aplicando as consideragdes apresentadas no capitulo 3 para cada equipamento que tem
funcao exergética definida (seguindo a numera¢do dos fluxos indicada na figura 5.1) obtém-se o
seguinte conjunto de equacgdes:

Compressor de metano:
F =Wy, comp (5.1)

Adotado como eficiéncia isoentropica do compressor de metano igual a 0,85.

Compressor do gas de purga:

F = Wp.com (5.3)
P =Ex;; — (Exj0 — Exj¢) (5.4)
Adotado como eficiéncia isoentropica do compressor do gés de purga igual a 0,85.
Bomba de agua:
F= Wbomba (5.5)
P= EX2,H20 EX ) n,0 (5.6)
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Trocador de calor 1 (HR1):

F = EXipg - Ex2pg (5.7)
P = Ex, - Ex, (5.8)

Trocador de calor 2 (HR2):
F=Ex; - Exs (5.9)
P =EX;,0 -EXyp0 (5.10)

Trocador de calor 3 (HR3):
F = Exs - Exg (5.11)
P =EXx; oy, - EX; cn, (5.12)

Trocador de calor 4 (HR4):
F =Ex; - Exg (5.13)
P = Exz.ar - EXj:r (5.14)

Reformador:

F = (Exi;r + Ex10°) - EX1pg (5.15)
P=Ex3 - Exy (5.16)

As exergias insumo e produto do reformador podem ser decompostas em suas componentes
fisica e quimica. Fazendo esta decomposi¢cdo, chega-se a conclusdo que o reformador tem um

insumo quimico e dois produtos, um quimico e um fisico, descritos abaixo:
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Fen = EXent r + EXcho,ar + EXchio - EXchibg

Prn = (Expn3 - Expn2) + (ExXphi,bg - (EXph1,r + EXph2,ar + EXphi0))

Pch = EXchs - EXch2

Reator de Shift de alta temperatura (HTSR):

F= EXch,4 - EXch,S

P= EXph’5 - EXph,4

Reator de Shift de baixa temperatura (LTSR):

Fch = EXch,6 - EXch,7

(5.17)

(5.18)

(5.19)

(5.20)

(5.21)

(5.22)

A reacdo de Shift provoca aumento de temperatura na corrente de gas, porém o aumento de

exergia fisica somente ocorrera por um efeito global de temperatura e pressdo. Para este caso

houve diminui¢do da exergia. Portanto, diferente do HTSR, ndo ha produto fisico e sim insumo.

Fon = EXph,7 - EXph6

(5.23)

Misturador: tratado como equipamento tipicamente dissipativo, sera feito um balango

entre a exergia que entra, Ex., € a que sai, Ex;, esta diferenca resulta da destruicao de exergia do

mesmos

Ex. = EX3p,0 + EX)cn, +EX

Exs = Ex;

(5.24)

(5.25)

Definindo para o misturador um insumo exergético € possivel escrever este insumo em suas

componentes fisica e quimica:
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Fpy, = EXpp3 n,0 + EXpro,cn, + EXpnin — Expp (5.26)

Fen =Excp — (EXChfé,HzO +EXcno,cn, T EXcnin ) (5.27)

O misturador tem a funcdo de misturar os gases para homogeneizar a mistura e, assim,
facilitar a reagdo. Como conseqiiéncia a exergia ¢ destruida tanto no que diz respeito a sua
parcela quimica quanto fisica. Devido a esta caracteristica este equipamento pode ser tratado
incorporado ao volume de controle correspondente ao equipamento mais importante ao qual ele
esta associado ou como um dispositivo dissipador que destréi a exergia dos fluxos que o
atravessam.

As fases de purificacdo podem ser entendidas como tendo a fungdo de concentrar o gas.
Sendo assim, seu produto ¢ o aumento da exergia quimica que ocorre na corrente de hidrogénio,
na corrente de CO, (unidade de absor¢do) e na corrente do gas de purga (unidade de adsor¢ao).

Unidade de Absorcao:

A Unidade de Absorcdo recebe insumos exergéticos em duas formas, poténcia de
acionamento e exergia fisica na forma de calor. Esta unidade recebe calor proveniente dos gases
que saem da camara de combustao para aquecer o absorvente. Apds aquecer o absorvente, estes
gases nao sdo mais aproveitados. Para ndo penalizar a unidade de absor¢do com a
irreversibilidade gerada pela emissdao destes gases o insumo exergético desta corrente de gases
quentes € calculado com sendo a diferenga Expnop - Expn3p. Desta forma, a irreversibilidade
gerada pela perda da exergia contida nos dos gases, Ex3p, que vao para a chaminé, passa a ser
contabilizada como uma irreversibilidade do processo, € ndo da unidade.

Estes dois insumos podem ser escritos da seguinte forma:

Fw = (WombaaBs T Weanp co, ) (5.28)
Fpn = (Exphs + EXph2bg - EXph3,bg) - (Expno + EX o, ) (5.29)
P = (Excho + EX o, ) — (EXcns) (5.30)
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Sendo W

bomba >

a poténcia de acionamento da bomba de agua, Wy . .., @ poténcia de
acionamento da bomba de solu¢do absorvente agua / DEA, Wcy,, co,, @ poténcia de
acionamento da bomba de vacuo que retira o CO, da coluna de dessor¢do, Exq, a exergia do

CO; produzido pela planta.

Fazendo um balango de entradas e saidas na unidade:

Exe = (Wpompa aps + WComp,C02 ) T Expng + (EXphab — EXph3p) (5.31)
Exs=Ex9 + Ex o, (5.32)
Unidade de Adsorcao
F = Expno — (Expnio + Exth2 ) (5.33)
P = (Exchio T Ex¢ppy, ) — EXcho (5.34)

Sendo Exy. a exergia do H, produzido pela planta dividida em suas componentes quimica,
H,
EX cpy, » © fisica, Ex .

Processo, A eficiéncia do processo ¢ calculada através do método de entradas e saidas:

Ex, = EXI,H20 + EXO,CH4 + WProcess (5.35)
Onde Wp, cess € @ poténcia global requerida pelo processo.
EXS = EXH2 + EXC02 (536)

Os parametros de temperatura, pressdo e vazdo ao longo do processo, bem como as
exergias, foram calculados com relacdo a 0,01 kmol/s de metano que entra no reformador. Os

valores calculados s3o mostrados a seguir na tabela 5.1
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Tabela 5.1 - Parametros operacionais da reforma a vapor do metano, com referéncia a

0,01 kmol/s de metano que entra no reformador.

Fluxo Temperatura (K) Pressao (kPa) | Vazdo (kmol/s)
In,0 298,2 101,3 0,02
24,0 298,3 3300 0,02
3n,0 1016 3000 0,02
le, 480,2 3000 0,01
2cn, 490,6 3000 0,01
1§ 490,6 3000 0,0008539
1 ar 298,2 101,3 0,03895
2Ar 4456 101,3 0,03895
lbe 1273 101,3 0,04771
Qb 884.9 101,3 0,04771
3 323 101,3 0,04771
1 803.4 2867 0,03
2 1253 2581 0,03
3 1223 2323 0,0478
4 338,3 2206 0,0478
5 510,6 2140 0,0478
6 455,1 2076 0,0478
7 465,8 2014 0,0478
8 351,1 1953 0,0478
9 313 1856 0,03998
10 313 101,3 0,01143
CO, 458,7 101,3 0,007821
H, 313 1670 0,02855

Estes parametros tornam este processo capaz de gerar 0,02886 kmol/s de H,, representando
um total de 2514 Nm’/h de hidrogénio produzido, o que equivale a aproximadamente 22% da
capacidade maxima da planta de hidrogénio da Air Liquide integrada a Rhodia, em Paulinia, que
utiliza o processo de reforma a vapor do metano.

Em quantidade, estes gases representam 480,5 kg/h de CO, langados na atmosfera. Caso o
reformador queimasse apenas metano, a emissdao de CO; seria 958 kg/h. O gas de purga, rico em

H,, reduz drasticamente a emissdo de CO,. O processo gera 1239 kg/h de CO, capturado, na
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saida da unidade de absorg¢ao. Isto representa um avango do ciclo que captura grande quantidade
de CO,, diminuindo sua emissdo na atmosfera.

A seguir, a Tabela 5.2 traz a composi¢ao molar dos principais fluxos compreendidos entre a
entrada do reformador até a saida da unidade de adsor¢do. As exergias, total, fisica ¢ quimica
calculadas para estes fluxos sao mostradas na Tabela 5.3 e as eficiéncias exergéticas dos volumes
de controle na Tabela 5.4.

Na tabela 5.4 as eficiéncias de primeira lei foram omitidas porque os trocadores de calor
foram assumidos como adiabaticos, sendo assim ndo ha sentido em fazer balango de energia ja

que a entalpia que entra e a que sai sdo iguais.

Tabela 5.2 - Composi¢ao molar dos fluxos envolvidos na reforma e na reacao de Shift

Fluxo CH4 CO CO, H, H,O N» 0O,

1 0,3333 0,6667 — —

3 0,02301 0,1514 0,03478 | 0,5934 | 0,1974 — —

5 0,02301 0,01704 0,1692 | 0,7277 | 0,06306 - -

7 0,02301 0,01651 0,1697 | 0,7283 | 0,06253 - -

9 0,02751 0,01974 | 0,007242 | 0,8707 | 0,07476 - -

10 0,09619 | 0,06903 0,02532 | 0,548 0,2614 — —
bg — — — 0,2759 0,6449 | 0,01559

O alto valor de eficiéncia do misturador deve-se ao fato de ter sido feito o calculo de
eficiéncia pelo método entradas e saidas. Este volume de controle provoca destrui¢do de exergia
tanto quimica quanto fisica. Contudo, a irreversibilidade gerada, comparada com a exergia que
entra, ¢ pequena portanto, sua eficiéncia aparece com valor muito alto.

A alta eficiéncia do trocador de calor HR1 também ¢ notdria. Ela decorre da hipotese de
Pinch numa troca de calor entre duas correntes, ambas, em alta temperatura (com a média das
temperaturas acima de 1000 K). Caso esta mesma diferenca de temperatura fosse aplicada numa
troca de calor entre correntes com temperatura mais baixa a eficiéncia exergética necessariamente
cairia.

Com base nos valores descritos pode-se fazer um balango exergético na planta
identificando as irreversibilidades em cada volume de controle. A irreversibilidade ocorrida em

cada um dos onze volumes de controle é mostrada na Tabela 5.5.
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Tabela 5.3 - Exergia dos fluxos, com referéncia a 0,01 kmol/s de metano que entra no

reformador.

Fluxo Expn (kW) Excn (kW) Ex (kW)
lg.0 0 18 18
2
21,0 1,155 18 19,16
31,0 602,7 18 620,7
Och, 37,3 9027 9064
Iy, 100,6 8317 8417
2cn, 102,4 8317 8419
1F 2,934 710,1 713,1
lar 0 0 0
dar 49,41 0 49.41
1bg 915 106,4 1021
2bg 406,3 106,4 512,7
3bg 4,234 106,4 110,7
1 658,7 8287 8946
D) 1152 8287 9439
3 1183 9592 10775
4 368,7 9592 9961
5 441,2 9439 9880
6 435,6 9439 9874
7 432,4 9438 9871
8 360,8 9438 9799
9 288,6 9333 9621
10 0,1271 2612 2612
Co, 10,36 155,4 165,8
H 198,6 6740 6938
2
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Tabela 5.4 - Eficiéncia exergética dos volumes de controle

Volume de Controle € C
HR1 0,9693 | 0,9985
HR2 0,739 | 0,9806
HR3 0,3279 | 0,9996
HR4 0,6891 | 09878
HTSR 0,473 | 0,9919
LTSR — 0,9996
Bomba de Agua 0,8501 —
Compressor de metano | 0,9044 —
Reformador 0,5678 | 0,7393
Unidade de Absor¢ao | 0,09348 | 0,9536
Unidade de Adsor¢ao 0,2074 | 0,9926
Misturador — 0,9898
Processo — 0,7701

E possivel observar que a maior fonte de irreversibilidade ¢ o reformador responsavel por
48% de toda a irreversibilidade gerada no processo. Esta caracteristica pode ser atribuida aos
efeitos da combustdo, conforme pode ser visto em discussao no trabalho de Alves e Nebra
(2004).

O elevado valor da eficiéncia do LTSR pelo método de entradas e saidas, C, € reflexo da
pouca degradacdo da exergia quimica que ocorre entre os fluxos 7 e 8, ja que a exergia quimica ¢
a principal componente da exergia destes fluxos. Tem-se neste equipamento que a
irreversibilidade ¢ devida basicamente a queda de pressdo elevando o valor desta eficiéncia.

Os valores de eficiéncia exergética pelo método de entradas e saidas sdao, em geral, altos
devido ao grande valor de exergia quimica que os fluxos carregam. O valor mais baixo ¢ o do
reformador, onde ocorre a maior geracdo de irreversibilidade do ciclo. Seu desempenho tem
grande importancia para a eficiéncia global do processo.

Importante notar que o trocador de calor HR2 gera muito mais irreversibilidade do que os
demais. Este € o trocador de calor mais importante do processo. Ele ¢ responsavel por esfriar o
gas de sintese que sai do reformador a 950 °C e aquecer a dgua, gerando o vapor usado no

processo. A alta irreversibilidade neste trocador deve-se, entdo, a dois fatores que se somam:
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grande quantidade de calor trocado e grande diferenca de temperatura entre as correntes quente e
fria.

Os reatores de Shift também apresentam valores bem diferenciados. No primeiro reator de
Shift ha muito CO disponivel para reagir com vapor. Esta reagdo gera a maior parte da
irreversibilidade deste volume de controle. No segundo reator de Shift a quantidade de CO que
reage ¢ muito menor, portanto a irreversibilidade devida a reacdo ¢ muito menor e a influéncia da

perda de pressdo passa a ser predominante na destruicao de exergia.

Tabela 5.5 - Irreversibilidade em cada volume de controle

Volume de Controle | Irreversibilidade (kW) | Irreversibilidade (%)
HR1 15,6 0,737
HR2 212,5 10,020
HR3 3,7 0,177
HR4 223 1,051
Compressor de CHy 7,0 0,330
Bomba de Agua 0,2 0,010
Misturador 93,7 4,419
Reformador 1017,0 47,960
HTSR 80,8 3,812
LTSR 3,6 0,170
Unidade de Absor¢ao 482,1 22,730
Unidade de Adsor¢ao 71,2 3,359
Chaminé 110,7 5,218
TOTAL 2120,0 100

O penultimo item da tabela 5.5 diz respeito aos gases que sao dispersos na atmosfera. Estes
gases contém a exergia que o processo foi incapaz de aproveitar. Esta exergia situa-se proxima a
5,2% da irreversibilidade total do ciclo.

A eficiéncia global do processo, calculada pelo método de entradas e saidas, representa o
total da exergia que entra no processo € que ¢ conservada nos produtos (H, e CO;). Seu valor
resultou em 0,7701. Este valor estd proximo ao de plantas industriais relatado pela literatura
especializada como sendo entre 65% e 75% (Padré e Putsche 1999; Spath e Mann 2001)

calculado com relagao ao PCI.
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5.3 Teoria do Custo Exergético

Partindo do principio que o hidrogénio ¢ um combustivel, seu processo de produgdo tem
por finalidade a conversdo de um tipo de combustivel em outro. Do ponto de vista exergético, o
processo de produ¢ao de hidrogénio tem por finalidade converter a exergia contida no gas natural
em exergia no hidrogénio. A reacao entre o metano e o vapor de d4gua ¢ o meio para alcangar este
objetivo. Porém, ara atingir este fim, ¢ necessario haver algumas atividades acessorias, além da
rea¢do, como compressao dos gases, aquecimento, purificagdo e etc. que demandam fontes
externas de energia. Idealmente, toda esta exergia que entra no processo deve ser canalizada para
seu produto principal.

As etapas de purificacdo, absor¢do e adsorcao, t€ém como finalidade principal concentrar e
entregar H, puro. Sua funcdo exergética pode ser interpretada como sendo a de aumentar a
exergia quimica da corrente que as atravessa. Cada uma destas unidades possui na saida duas
correntes cujas exergias quimicas especificas sdo maiores do que a corrente que entra em cada
uma delas.

Como primeira aproximacgao foi adotada a Teoria do Custo Exergético (capitulo 3) proposta
inicialmente por Lozano e Valero (1993a).

Para aplicar esta teoria a planta é necessario fazer algumas consideragdes:

1) Fluxos de entrada tém custo exergético unitario igual a unidade:

kocn, =1 (5.37)
Kim,0 =1 (5.38)
kiar=1 (5.39)
ky =1 (5.40)

Onde kw ¢ o custo da poténcia de acionamento. O valor de ky foi admitido como sendo 1
por ser uma entrada do processo. Nao foram levados em considera¢do os custos exergéticos
inerentes a producdo da energia elétrica. Este valor serd alterado quando a cogeragdo for

considerada (Capitulo 7).

84



2) Correntes que servem de insumo energético t€ém o mesmo custo exergético unitario

ks = k4 (5.41)
ks =ke (5.42)
Ky = ks (5.43)
k1bg = kec,n (5.44)
Kipg = Ko pg (5.45)

Onde kcem € 0 custo exergético unitario da exergia total que entra na camara de combustao

e pode ser calculado como:

* * *
EXIF +EX10' +EX2 Ar

Keem = (5.46)
' Exg + EXjor + EX o
3) Divisdo de fluxo: as correntes possuem o mesmo custo exergético unitario
kO,CH4 =kir (5.47)

4) Utilidade principal do volume de controle
Considerando o CO, como um subproduto do processo, a unidade de absor¢ao tem como
fungdo principal concentrar o Hj,. Portanto, o custo exergético unitario do CO; tem o mesmo

valor da corrente que entra neste volume de controle.

ks = kco, (5.48)

Outras interpretagdes sdo possiveis para esta unidade. A primeira ¢ ter em vista que o CO,
também pode ser considerado o produto da unidade. Neste caso o custo exergético unitario da

corrente 8 sera igual ao da corrente 9. Esta mudanga traria maior impacto sobre o custo
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exergético unitario do CO; e quase nada sobre o custo exergético unitario da corrente 9, ja que a
exergia desta corrente ¢ muito maior do que a do CO,. Outra possibilidade ¢ considerar o CO,
como produto tdo importante quanto o fluxo 9, que sai da unidade. Estas possibilidades foram
avaliadas e seus resultados principais estdo expostos na tabela 5.7.

Fazendo consideracao andloga na unidade de adsorcao a corrente de gas de purga mantém o

custo exergético unitario da corrente que entra neste volume de controle:

ko = k1o (5.49)

Fazendo o balango dos custos exergoecondmicos de acordo com as entradas e saidas dos

volumes de controles tém-se:

Bomba de 4gua: EXT,Hzo + Wpump = Ex;HZO (5.50)
Compressor de metano: (EXZ;’CH4 - EX; )+ WCH4’C0mp = EXiCH4 (5.51)
HRI1: EX; - EX| = EX| g - EX) b (5.52)
HR2: EX; - EXZ = EXZ’Hzo - EXZ’Hzo (5.53)
HR3: Ex - Exg = Ex) cn, - EX| oy, (5.54)
HR4: Ex; - Exg = Ex3 z; - EX| or (5.55)
HTSR: Ex = Ex; (5.56)
LTSR Ex = Ex; (5.57)
Misturador: Ex;CH4 + Ex;Hzo + Exikl = Ex;k (5.58)
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Reformador: Ex3 - Exy = Exp + Ex|g + Ex) o — EX| g (5.59)
Camara de Combustado do reformador:

EXCC,II’I = EXIF + EXZ,AI‘ - EXIO' (560)

Unidade de Absor¢ao:
Exco, +EXg = Wags pump + Wco, comp + EXs +EXp (5.61)
Unidade de Adsorgao: Ex;2 = Ex; - EXTO (5.62)

Quando ndo houver recirculagdo o fluxo 10 coincide com o fluxo 10’ e o fluxo 11 sera

nulo, porém o fluxo 10’ serd nulo quando houver recirculagdo de todo gas.

Compressor do gas de purga:
(EX]O —Exlov)+ WCH4,Comp = Exll (563)

Sendo W a poténcia requerida pelo compressor do gas de purga.

P,Comp

Com base nas consideragdes iniciais e nos balancos de custo exergoecondmico, calcula-se
os custos exergoeconomicos dos fluxos, que estdo descritos na tabela 5.6.

Observa-se que o maior custo exergético unitario foi do fluxo de ar quente. A pequena
exergia adquirida pelo fluxo de ar quente quando comparada com a geragdo de irreversibilidade
ocorrida no trocador HR4 propiciou grande custo exergético unitario para esta corrente.

Chama atengdo também o custo exergético unitdrio da corrente de vapor que deixa o
trocador HR2. Este trocador provoca a segunda maior destruicdo de exergia. O alto custo

exergético unitario desta corrente decorre disto.
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Tabela 5.6 - Custos exergéticos dos fluxos

*

Fluxo Ex Ex k
Ih,0 18 18 1
2H,0 19,16 1936 | 1,011
31,0 620,7 9984 | 1,609
len, 9064 9064 |
2cH, 8417 8424 | 1,001
2CH4 8419 8431 | 1,001
IF 713,1 713,1 |
lar 0 0 1
Dar 49 41 86,97 1,76
Ibg 1021 1260 | 1,234
2be 512,7 632,5 | 1,234
3bg 110,7 0 0
| 8946 9429 | 1,054
2 9439 10057 | 1,065
3 10775 12959 | 1,203
4 9961 11980 | 1,203
5 9880 11980 | 1,213
6 9874 11973 | 1213
7 9871 11973 | 1213
8 9799 11886 | 1,213
9 9621 12386 | 1,287
10 2612 3362 | 1,287
CO, 165,8 201,1 | 1213
H, 6938 9023 | 1,301

Quanto aos custos exergéticos dos produtos do sistema global, as hipoteses possiveis de
tratar o CO, se mostraram com pouco impacto sobre o custo exergético unitario do H,, com
excecao da hipdtese que considera o produto da unidade de absor¢do como sendo o CO,, que
abaixou o custo exergético unitario de 1,301 para 1,204. Este tratamento penalizou o fluxo de
CO; que passou a ter o custo exergético 5,352. Considerar o CO, como produto da unidade de

absorc¢ao em igualdade de condi¢des com a corrente 9 praticamente ndo tem efeito sobre o custo
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exergético do H,. Considerar o custo do CO; igual a zero faz aumentar o custo do H, em pouco

mais de 2%. Estes resultados podem ser conferidos na tabela 5.7.

Tabela 5.7 — Hipoteses possiveis para o custo exergético unitario do CO,

Hipotese kCO2 kH2
k8 = k9 5272 1,204
Kco, =k8 1,213 1,301
kco, =k9 1,286 1,299
kKco, =0 0 1,33

Pode ser observado que os custos exergéticos unitarios do gas de sintese variaram ao longo
do processo de forma relativamente suave. Os maiores saltos ocorreram no reformador, cerca de
13%, ¢ na unidade de absorcao, 6%.

Este aumento no reformador ja era esperado, pois ¢ o equipamento onde ocorre a maior
geracdo de irreversibilidade. Esta alta irreversibilidade penaliza o custo do gés de sintese que € o
produto deste volume de controle.

O aumento na unidade de absor¢ao também estd dentro do esperado ja que nesta unidade
ocorre a segunda maior geragdo de irreversibilidade do processo. O fluxo de gases quentes 3pg
ndo tem utilidade apds esta unidade. Mesmo que seu contetido exergético tenha sido computado
no calculo da irreversibilidade do volume de controle sua utilizagdo posterior ndo ¢ mais possivel,
portanto esta irreversibilidade conta para penalizar o custo do produto principal do volume de

controle, corrente 9.

5.4 Analise Funcional

Para implementar a analise funcional no processo foram definidos 23 volumes de controle,
com o objetivo de contemplar as diversas fungdes identificadas no mesmo. Aos treze volumes
fisicos foram adicionados uma chaming, uma turbina a gas (que serd usada para a cogeragdo no
Capitulo 7), e outros volumes de controle virtuais. Neste Capitulo toda a energia elétrica usada no
processo vem da rede elétrica. A figura 5.3 traz o Diagrama Funcional do processo.

Os volumes de controle virtuais ndo representam uma unidade fisica e sim uma fungao

exergética. Estes volumes de controle sdo jun¢do e distribuidor de exergia fisica (volumes 15 e
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16); distribuidor de energia elétrica (volume 17), energia vinda da rede elétrica (embora conste da
Figura 53, a turbina a gids somente serd usada nos casos de cogera¢do do Capitulo 7);
distribuidores de exergia da dgua e do metano (volumes 18 e 19), estes distribuidores tém a
funcdo de decompor a exergia que entra no ciclo em exergia fisica e quimica; juncdo e
distribuidor de exergia quimica (volumes 20 e 21); duas juncdes de produto (volumes 22 e23) que

tém a fun¢do de compor a exergia dos produtos, hidrogénio, H, e diéxido de carbono, CO,.
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Figura 5.3 — Diagrama funcional do processo de reforma a vapor do metano, caso base
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Nesta representagao a entrada de dgua foi representada por “S” e a de metano por “F”. As
correntes que entram nas jungdes sdo designadas com o numero do volume de controle do qual
provem em algarismo romano seguido de uma letra que representa o tipo de exergia, fisica, T,
quimica, C ou elétrica, W. Em alguns casos foi colocada uma virgula para separar o nimero da
corrente do “C” a fim de evitar eventuais confusdes com o nimero C (cem) em algarismos
romanos. As correntes que partem de um distribuidor sdo designadas com a letra romana
representativa do distribuidor e o nimero do volume, em algarismos romanos, de controle ao qual

se destina. As correntes envolvidas estdo discriminadas abaixo:

W1 = Fpomba (5.64)
IT = Ppomba (5.65)
C2 = Funret (5.66)
1T = Py et (5.67)
1C = Peprer (5.68)

T3 = Fugy (5.69)
1T = Pygy (5.70)
T4 = Funo (5.71)
IVT = Pyro (5.72)
T5 = Fua (5.73)
VT = Pugs (5.74)
T6 = Fira (5.75)
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VIT = Py (5.76)

C7 = Fursr (5.77)

VIT = Pyrsr (5.78)

C8 =FcnLtsr (5.79)

T8 = Ppn,L1sr (5.80)

T9 = (ExXph2be - EXph3,bg) T EXphs - (EXpho + Ex phCO, ) (5.81)
W9 = Wyps + Wo, comp (5.82)
IXC = Paps (5.83)

T10 = Faas (5.84)

XC = Pags (5.85)

W11 = Fey, comp (5.86)
XIT = Pcy, Comp (5.87)

C12 =Fenor (5.88)

XIT = Ppugr (5.89)

XIOW =Pwr (5.90)

T13 = ExXph3pg (5.91)
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Cl3= EXCh3,bg (592)

T14 = IrMix,ph (593)
Cl4 = IrMix,ch (594)
W= WProcess + WEXC (5.95)

Sendo Wp,,..ss @ poténcia total requerida no processo ¢ Wg,. € a .energia vendida.

HoC = Ex gy, (5.96)
HoT = EX (5.97)
COC = Exgco, (5.98)
COLT = EX yc0, (5.99)
F = Ex; ch, (5.100)
FC = EX i ch, (5.101)
FT = EX i ch, (5.102)
S = X110 (5.103)
SC = EXehyim,0 (5.104)
ST = EX ph1.11,0 (5.105)
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Ch = FC + SC + IIC + IXC + XC (5.106)

T=SC+FT+IT+UT+IIT+IVT+ VT + VIT + VIIT + VIIIT + XIT + XIIT (5.107)

As hipdteses usadas para o computo dos custos exergéticos unitarios sdo similares as
hipoteses usadas na Teoria do Custo Exergético:

1) Fluxos de entrada tém o custo exergético unitario igual a unidade:

ks=1 (5.108)
kr=1 (5.109)
kw =1 (5.110)

Novamente adotou-se o custo exergético da energia elétrica igual a 1.

2) Correntes sem utilidade t€m custo exergético unitario nulo:

kci3 =0 (5.111)
keia =0 (5.112)
kri3=0 (5.113)
krig =0 (5.114)

3) Correntes que partem do mesmo volume de controle t€ém o mesmo custo exergético

unitario:

kwo = kw1= kw11 (5.115)
ke =krc (5.116)
kst =ksc (5.117)
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ko =ke7 = kes = ke = kens (5.118)
ko = ke7 = kes = keaz = keas (5.119)

kT3 =k = kTs = kT6 = kT9 = leo =krn= kT23 (5- 120)

~ . S * r
Usando a mesma notagdo para designar custo exergético, E; = k;Ex;, onde Ex; € o fluxo de

exergia que representa o insumo ou o produto do volume de controle, definidos na se¢ao 5.1.5.
Este fluxo pode ser de exergia total (entrada e saida de substancias no processo), quimica ou
fisica.

Fazendo o balanco de custos exergéticos nos diversos volumes de controle chega-se as

equagoes:
Entrada de 4gua: E; = E;T + E;C (5.121)
Entrada de metano E;u = E;u’T + E;u’c (5.122)
Bomba de agua: E;VI = E;T (5.123)
Juncdo quimica: E*Ch = E;C + E;u,C + ETI,C + ETX)C + E;,C (5.124)

Distribuidor quimico:

Ech =Ecy +Ec7 +Ecg +Ecis +Ecpy +Eca +Ecos (5.125)
Reformador: E*cz = ETI,C + ETLT (5.126)
HRI: ET; = Eqyr (5.127)
HR2: ET4 =Epvr (5.128)
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HR3: ETs = Eyr (5.129)
HR4: ETs = Evr (5.130)
HTSR: Ec; = Eyyr (5.131)
LTSR: Ecg =Epg =0 (5.132)
Unidade de absor¢ao: E;‘g + E;vg = ETX’C (5.133)
Unidade de adsor¢ao: E;lo = E;’C (5.134)
Compressor de metano: E#\gzvn = E;}IT (5.135)
Juncao de exergia fisica:
ET =Egr +Epy 1 +Eir +Eqr + Eqpr + Eqyr + Byp +Eypr +Bynr +Efxr - (5.136)

Distribuidor de Exergia Fisica:
* k * k k % k * * * * k
Ep =Eq3 +E14 +Ers + E6 +E1g + E1g + E119 + E113 + ET14 + E120 + E793 (5.137)
Com base nas consideragdes iniciais e nas equagdes acima expostas podem ser calculados

os custos dos diversos fluxos, expostos a seguir nas tabelas 5.8, entrada e saida de substancias,

5.9, fluxos de exergia quimica e 5.10, fluxos de exergia fisica.
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Tabela 5.8 — Fluxos de exergia entrando e saindo no Diagrama Funcional

Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) K
S 18 18 1 H, 9002 6938 1,297
F 9064 9064 1 CO, 2224 165,8 1,341
W 142,5 142,5 1
Tabela 5.9 — Fluxos de exergia quimica no Diagrama Funcional
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) K
SC 18 18 1 C2 4052 3216 1,26
FC 9027 9027 1 C7 193,3 153.4 1,26
1IC 2406 1305 1,843 C8 0 0,427 0
IXC 1255 49,71 25,25 C13 0 106,4 0
XC 230 18,64 12,34 Cl4 0 47,34 0
Ch 12935 10418 1,242 C22 8494 6740 1,26
C23 195,9 155,4 1,26
Tabela 5.10 — Fluxos de exergia fisica no Diagrama Funcional
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
ST 0 0 1 T 5535 2213 2,501
FT 37,3 37,3 1 T3 1302 508,7 2,559
IT 1,359 1,155 1,176 T4 2083 814 2,559
1T 1647 893.,4 1,843 T5 14,26 5,571 2,559
IIT 1302 493,1 2,641 T6 183,5 71,7 2,559
IVT 2083 601,5 3,464 T8 0 3,182 0
VT 14,26 1,827 7,806 T9 1187 463.,9 2,559
VIT 183,5 4941 3,714 T10 230 89,87 2,559
VIIT 193.,3 72,53 2,665 T13 0 4,234 0
VIIT — — — T14 0 44,54 0
XIT 73,2 66,2 1,106 T22 508,3 198,6 2,559
T23 26,52 10,36 2,559

Comparando estes resultados com os resultados da Teoria do Custo Exergético ¢ possivel
ver claramente que a distribui¢do de custos associados a funcdo exergética tornou os custos

exergéticos unitario do H, e do CO, proximos. Este fato deve-se a composicao dos custos da
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corrente. Tanto o CO, quanto o H, sdo tratados como produtos do processo, seus custos sao
calculados como uma composi¢ao ponderada do custo da exergia fisica e da exergia quimica.

Como resultado deste efeito acima citado os custos exergéticos unitarios do H, e do CO2 se
aproximaram havendo um aumento significativo no CO,, de 1,213 para 1,341, enquanto que o do
H, praticamente se manteve constante, passando de 1,301 para 1,297. Esta diferen¢a nos
resultados deve-se ao fato da exergia do fluxo de hidrogénio ser muito maior que a do diéxido de
carbono.

Observando a distribuicdo de custos exergéticos dos fluxos quimicos nota-se claramente os
elevados valores dos custos exergéticos unitarios das correntes IXC, 25,25, ¢ XC, 12,34, que
diferem muito de todos os demais valores. Esta discrepancia ¢ fruto da hipdtese que adotou o
incremento de exergia quimica como o produto destas unidades, cujos valores exergéticos sao
relativamente baixos. As irreversibilidades ocorridas penalizam o custo exergético do produto
destas unidades. O fluxo IIC também contribuiu para o aumento dos custos exergéticos unitarios
das correntes de exergia quimica.

Analisando o trocador HR1 vé-se que este tem pequena geragcdo de irreversibilidade pois
trabalha em alta temperatura. Seu produto, IIIT, tem valor alto comparativamente aos outros
fluxos. Isto faz o custo exergético unitario deste trocador, 2,641, ser o menor dentre todos os
trocadores de calor.

Os custos exergéticos unitarios de fluxos de exergia fisica apresentaram menor dispersao.
Chamam aten¢do os custos exergéticos unitarios relativos aos trocadores HR2, HR3 e HR4.
Comparando com o trocador de calor HR2, nota-se que este tem o custo total bem mais elevado,
mas o custo unitario menor. Ocorre que o trocador de calor HR2 ¢ responsavel pela maior troca
de calor do conjunto de trocadores. A irreversibilidade gerada nele ¢ diluida num produto de
grande teor exergético, a corrente IVT, que ¢ a maior dentre todas elas.

Nos trocadores HR3 e HR4 os produtos sdo consideravelmente menores, principalmente no
HR3. Isto torna os custos exergéticos unitarios destes produtos mais elevados. Seus custos
unitarios, 7,806 e 3,714, foram os mais elevados dentre as correntes de exergia fisica. No entanto
sua contribuicdo no custo total foi reduzida porque seus custos totais sdo pequenos, se
comparados aos do HR1 ¢ HR2.

Aqui também aparece o custo nulo do fluxo T8. Este fluxo nulo ¢ devido ao fato do LTSR

consumir exergia quimica e fisica, ndo tendo um produto fisico.
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Houve predominancia dos fluxos de exergia quimica na determinacao dos custos
exergéticos finais, tanto do H, quanto do CO,. Esta predomindncia pode ser observada pela
exergia do fluxo “Ch” que tem maior valor do que o fluxo “T”. Como o custo exergético unitario
da corrente “Ch” ¢ menor do que o da corrente “T” os custos exergéticos unitarios do H, e do
CO, foram mais fortemente influenciados pelo custo exergético unitario dos fluxos de exergia

quimica.

5.5 Reforma a Vapor com recirculaciao do gas de purga

Nesta se¢do sera considerada a possibilidade da recirculagdo do gas de purga. A
recirculacdo do gas de purga visa a eliminar a queima do hidrogénio produzido através da
reinjecdo do mesmo no reformador, onde novo equilibrio quimico serd obtido. Como resultado o

processo produz H, e CO, de acordo com a estequiometria da reagao total:

CHs +2 H,O —- CO, +4 H, (5138)

Um compressor foi colocado para comprimir o gas de purga da sua pressdo na saida da
unidade PSA até a pressdo do gas natural na entrada do misturador. Na figura 5.1 o fluxo normal
seria direcionado para a cadmara de combustdo, fluxo 10°. O desvio deste fluxo passa por um
compressor que eleva sua pressao para injeta-lo no misturador, o fluxo 11.

Foi considerada a hipotese de o gés de purga ser direcionado total ou parcialmente para
recirculagdo. Neste caso o restante continua a ser queimado na camara de combustdo. Esta
possibilidade de divisao da um grau de liberdade no processo para que uma otimizagao possa ser
feita.

Os parametros de entrada material e temperatura e pressdo no reformador foram mantidos
como no caso base. Porém, o aumento da quantidade de gas que circula no reformador aumentou
a capacidade calorifica do géas que troca calor no trocador HR2. Foi necessario colocar um
dissipador de calor na saida do trocador HR2 para que a temperatura dos gases ao entrar no
HTSR nao fosse superior a 230 °C garantindo a eficiéncia das reacdes de Shift. Manter esta
temperatura mais alta ¢ exergéticamente mais eficiente do que resfriar até a temperatura de 65 °C

como no caso base.
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O reciclo de todo o gés de purga significou quase duplicar (93%) a quantidade em massa
dos fluxos na regido do reciclo. Com estas hipdteses foram recalculados os novos parametros do
processo.

A Tabela 5.11 traz a composi¢do dos fluxos principais ao longo do processo.
Comparando-se os resultados da tabela 5.11 com os da tabela 5.2, observa-se que o teor de H;
variou pouco, em relagdo ao caso base, em todas as correntes apds o reformador. O equilibrio
quimico no reformador ndo favoreceu a formagao de mais H; por causa da diminuicao do teor de
CH,4, enquanto que a fracdo de dgua permaneceu proxima a original. As reacdes de Shift também

foram menos eficientes.

Tabela 5.11 — Composi¢ao molar dos fluxos principais do processo SMR

Fluxo CHy CO CO, H, H,O
1 0,259 0,04295 0,01614 | 0,1902 | 0,4917
3 0,0296 0,1609 0,03147 | 0,6062 | 0,1718
5 0,0296 0,03097 0,1614 | 0,7362 | 0,04188
7 0,0296 0,02997 0,1624 | 0,7372 | 0,04089
9 0,03487 | 0,03531 0,01327 | 0,8684 | 0,04817
10 0,1211 0,1226 0,04608 | 0,5429 | 0,1673

E possivel notar o aumento do teor de CO, e CH4 no gas de purga. Em relagéo ao caso base,
o teor de CO; ficou ligeiramente menor ap6s o reformador, mantendo a mesma tendéncia apos os
reatores de Shift. Apesar do teor de CO ser um pouco maior, o teor de H,O foi menor.

As fragdes de CH4 aumentaram no reciclo devido ao novo equilibrio quimico no
reformador. Esta diferenga esté refletida no resto do ciclo. Como o CHy4 exige temperaturas altas
para reagir ele ndo participa da reagao de Shift.

Como efeito global pode-se afirmar que a qualidade do gas de purga piorou ligeiramente,
pois os teores de H,, CHy, ¢ CO cairam e isto pode ser verificado pelo seu PCI que caiu de 25400
kJ/kg para 22855 kJ/kg

As vazodes em cada ponto do processo e os novos valores de exergia podem ser observados
na Tabela 5.12. Como resultado geral observa-se um aumento de vazdo das correntes que se

sittam no trecho de recirculagdo. Como conseqiiéncia dos novos valores de exergia os
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equipamentos passam a ter suas contribuicdes recalculadas para a irreversibilidade total do

processo. Isto pode ser visto na Tabela 5.13.

Tabela 5.12 — Vazao dos diversos fluxos do processo

Fluxo Vazéo EXph EXcn Ex
(kmol/s) | (kW) kW) | (kW)
In,0 0,02 0 18 18
21,0 0,02 1,155 18 19,16
31,0 0,02 721,1 18 739,1

Och, | 0,01727 | 14423 | 14364 | 5935
len, 0,01 1006 | 8317 | 8417

2cH, 0,01 104,2 8317 8421
IF | 0,001727 | 27,26 6598 | 6625

lar 0,07618 0 0 0
2ar 0,07618 | 89,44 0 89,44
lbg | 0,08345 1730 176 1906
2bg | 0,08345 1116 176 1292
3bg | 0,08345 | 3193 176 495,2
1 0,04617 | 871,2 11926 12797
2 0,04617 1455 11926 13382
3 0,06617 1645 13469 15114
4 0,06617 | 518,3 13469 13987
5 0,06617 | 622,8 13264 13887
6 0,06617 | 613,8 13264 13878
7 0,06617 | 609,7 13263 13873
8 0,06617 489 13263 13752
9 0,05617 | 4079 13128 13536
10 0,01617 | 0,1857 3712 3712
11 0,01617 | 258,7 3712 3970

CO, 0,01 4,954 198,7 203,6
H, 0,04 2717,7 9444 9721

Comparando a tabela 5.12 com a tabela 5.1 nota-se que a excecdo dos fluxos de entrada
todos os demais forma aumentados. O reciclo representa 35% em massa do fluxo que entra na

unidade de absor¢do. No caso base esta relagao foi de 22%.
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O suprimento de calor passou a ser exercida exclusivamente pelo metano direcionado a
camara de combustdo. A vazdo aumentou de 0,001 kmol/s para 0,001715 kmol/s, obrigando o
processo a consumir 72% a mais de metano do que seria consumido originalmente, incluindo o
metano que participa da reagdo. Maior consumo de metano implica também maior admissao de ar
para a queima do combustivel do que seria necessario com o gas de purga.

A quantidade de ar requerido para a combustdo foi de quase duas vezes (95% a mais) o
caso base. Este fato ¢ explicado pela combustdo do metano em relacao a combustdo do gas de
purga. O gés de purga ¢ rico em CO e H, que requerem menor quantidade de O, para reagir do
que o CHa.

As quantidades de H; e de CO, aumentaram, porém nao foi suficiente para compensar o
aumento do consumo de combustivel. Este desequilibrio tornou o processo menos eficiente.

A tabela 5.13 mostra o desempenho dos equipamentos do ciclo tanto com relagdo a geracao

de irreversibilidade quanto a eficiéncia exergética.

Tabela 5.13 — Geragao de irreversibilidade ao longo do processo e eficiéncia de cada

equipamento
Volume de Controle | Irreversibilidade (kW) | Irreversibilidade (%) | € ¢
HRI1 29,8 0,544 0,952 10,998
HR2 406,9 7,420 0,63910,973
HR3 5,3 0,097 0,40710,999
HR4 31,2 0,569 0,7410,985
CHy4 (Comp) 7,0 0,128 0,904
Gaés de Purga (Comp) 16,0 0,292 0,942
Bomba 0,2 0,004 0,850
Misturador 333,0 6,073 — 10,975
Reformador 3077,0 56,110 0,360 | 0,700
HTSR 100,0 1,823 0,511]0,993
LTSR 5,0 0,092 — 11,000
Unidade de Absor¢ao 874,6 15,950 0,067 0,942
Unidade de Adsor¢ao 102,1 1,861 0,215]0,993
Chaminé 495,2 9,032
TOTAL 5483,0 100 0,644
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Comparando a tabela 5.13 com os valores das tabelas 5.4 e 5.5, nota-se que a
irreversibilidade absoluta dos equipamentos aumentou significativamente. O reformador tornou-
se proporcionalmente maior destruidor de exergia. A irreversibilidade aumentou 158%. Este fato
pode ser atribuido a dois fatores principais. O primeiro fator ¢ a necessidade de comprimir e
aquecer o gas de purga e o outro fator ¢ o aumento do fluxo que percorre o processo com o
reciclo demandando mais insumos.

A medida que aumenta o reciclo do gas de purga aumenta também a irreversibilidade do

processo. Este efeito pode ser visto na figura 5.4.
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Figura 5.4 — Variacdo da Irreversibilidade do processo em fungdo do reciclo do gas de

purga

Recalculando os custos exergéticos chega-se aos valores da Tabela 5.14.

Nota-se claramente uma tendéncia de elevagdo dos custos exergéticos quando se faz a
recirculagdo do gas de purga. Este resultado é notdrio visto que do ponto de vista exergético ¢
exergoeconOmico ¢ mais vantajoso produzir o H, e queimar o géas de purga, que ainda contem
consideravel quantidade de H», do que recircular o gds de purga para aumentar a quantidade de
H; produzido em relagdo a admissdao de metano no reformador.

O que poderia ser uma vantagem passa a ser desvantagem, pois a quantidade de metano
admitida no processo aumenta. Mantendo a quantidade de metano direcionada ao reformador e a

relagdo H,O : CH4 em 2 : 1 maior quantidade de metano precisa ser queimada na camara de
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combustdo tanto para promover a reforma do metano com o vapor que entram no processo quanto
para aquecer o gas de purga. Outro fator de irreversibilidade introduzido no processo ¢ a

necessidade de acrescentar um compressor para elevar a pressao do gas de purga.

Tabela 5.14 — Calculo dos custos exergéticos dos fluxos quando recircula o gas de purga

Fluxo Ex Ex k
(kW)
TH,0 18 18 1
2H,0 19,16 1936 | 1,011
31,0 739,1 1625 | 2,199
Och, 59,35 14976 |
Iey, 8417 8424 | 1,001
2cH, 8421 8437 | 1,002
IF 6625 6625 |
lar 0 0 1
Dar 89,44 1732 | 1,937
Ibg 1906 1930 | 1,013
2be 1292 1308 | 1,013
3bg 495, 0 0
! 12797 16048 | 1,254
2 13382 16670 | 1,246
3 15114 | 21540 | 1,425
4 13987 19934 | 1,425
5 13887 19934 | 1,435
6 13878 19921 | 1,435
7 13873 19921 | 1,436
8 13752 19748 | 1,436
9 13536 | 20828 | 1,539
10 3712 5712 | 1,539
1 3970 5986 | 1,508
CO, 203,6 2924 | 1436
H, 9721 15116 | 1,555

Se for possivel dividir o gas de purga em dois fluxos, um recirculando e outro queimando

na camara de combustio, uma otimizagao da relacdo entre estes fluxos apontard para nenhum gas
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recirculando. Isto quer dizer que esta configuracdo somente deve ser utilizada para fins
comerciais se a eficiéncia exergética da planta for menos relevante, embora uma cuidadosa

analise de custos de producado € que terd a palavra final.

5.6 Conclusoes

Este capitulo analisou o processo de producao de hidrogénio baseado na reforma a vapor do
metano, por ser este o principal processo de producdo de hidrogénio utilizado hoje tendo como
matéria-prima o gas natural.

Para o funcionamento do processo foram assumidas hipéteses importantes para a simulagao
como: temperatura do reformador, 950°C; fator de recuperagdo na adsor¢dao do hidrogénio
produzido, 82% e mistura ideal de gases. Para a andlise exergética foi adotado o ambiente de
referéncia reportado por Szargut et al. (1988) bem como sua metodologia de calculo das exergias
quimicas.

Foi feita a andlise exergética do processo e foi verificado que a maior fonte de
irreversibilidade ¢ a cdmara de combustao do reformador. O reformador foi responsavel por cerca
de 48% de toda irreversibilidade da planta. Isto j& era esperado tendo em vista que a reforma € o
processo principal na produgdo do hidrogénio. E na reforma que é gerado cerca de 80% do
hidrogénio final, ficando os outros 20% gerados na reacdo de Shift.

A segunda maior fonte de irreversibilidade foi a unidade de absor¢do, responsavel por cerca
23% da irreversibilidade total. Este resultado pode ser atribuido as trocas de calor ocorridas nesta
unidade aliadas as poténcias de acionamento tanto da bomba de vacuo quando da bomba da
solucdo de absorvente.

As demais etapas da producdo ndo tiveram participagdo marcante na produgdo de
irreversibilidade. Importante notar que a unidade de adsor¢do, onde o hidrogénio ¢ purificado, foi
responsavel por apenas 3% da irreversibilidade total. Em parte esta pequena geragdo de
irreversibilidade deve-se ao fato de as correntes sairem a mesma temperatura da entrada.
Também contribui o fato de que a maior queda de pressdo da-se na corrente de menor exergia,
que ¢ enviada a cadmara de combustdo, enquanto que a queda de pressdo da corrente de

hidrogénio foi menor e responsavel por quase toda irreversibilidade.
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A hipotese de aumento da exergia fisica, usada como produto exergético dos reatores de
Shift conduziria a um produto negativo portanto, o LTSR foi analisado como um equipamento
puramente dissipativo que consome exergia fisica e quimica.

O rendimento geral do processo foi de 77% considerando a exergia do CO; e do H; no
estado em que saem da planta. Caso o CO; ndo possa ser aproveitado e sua exergia seja
descartada o rendimento da planta cai para 75,22%.

A TEC apontou a corrente 25, como de maior custo exergético unitario. O alto custo
unitario desta corrente foi devido a pequena quantidade de exergia da mesma, que ¢ uma das mais
baixas do processo, aliada ao fato do custo unitario da corrente 7 ser igual ao da 8. Sendo assim,
uma pequena quantidade de irreversibilidade provoca uma grande variacdo no custo exergético
unitario. O segundo maior custo exergético foi da corrente 3p20. Esta corrente teve este alto custo
por causa da alta irreversibilidade do trocador de calor HR2. Este trocador de calor acumulou a
funcdo de dois equipamentos simultaneamente: um evaporador e um superaquecedor. A alta
irreversibilidade do HR2 deveu-se a grande diferenca de temperatura entre as correntes do lado
frio e do lado quente do trocador, e como o fluxo de exergia contido na corrente 320 ndo era
muito grande isto provocou um grande aumento do seu custo exergético unitario.

A analise exergoeconOmica tratou o hidrogénio como produto principal e o didéxido de
carbono como subproduto. De acordo com esta analise, o custo exergético do H; seria o maior
custo exergético total do processo caso 18% do hidrogénio produzido ndo fosse utilizado para
regenerar o leito de adsorcao.

Este tratamento resultou num custo exergético unitario para o H, de 1,301. O CO,, tratado
como um subproduto do processo teve 1,213 de custo exergético unitario.

Variantes possiveis desta andlise exergoecondmica sao:

1 - considerar o CO; como produto do processo, a planta teria por finalidade produzir
hidrogénio ¢ CO,. Porém esta analise s6 faz sentido caso a produgdo de CO, fizesse parte
integrante do objetivo principal da planta, o que parece improvavel dada a nobreza do hidrogénio
frente ao CO»;

2 - Considerar o CO, como um fluxo de gas sem aproveitamento comercial. Neste caso o
seu custo exergético deveria ser nulo, o que encareceria o hidrogénio. Esta analise também nao
parece fazer sentido, j& que o CO, tem valor comercial e, portanto, ¢ potencialmente

comercializavel.
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3 — Valorizar o CO, considerando seu possivel armazenamento, considerando créditos para
o impacto ambiental evitado.

A Andlise Funcional tratou o CO2 como um produto do processo, portanto seu custo
exergético unitario teve um relevante aumento. Como a exergia do H, € muito mais alta do que a
do CO,;, o impacto sobre o custo exergético unitdrio do H, foi pequeno, mantendo-se
praticamente estavel.

A decomposicdo da exergia em fisica e quimica propiciou mapear e avaliar em que partes
do processo cada uma destas componentes da exergia foi mais importante, sendo tratadas como
fluxos distintos.

Os custos exergéticos dos fluxos de exergia quimica que servem de insumos das unidades
fisicas tiveram custo exergéticos unitarios inferiores do que os insumos fisicos.

A hipétese de recircular o gés de purga mostrou-se exergéticamente desvantajosa em
relacdo ao processo base, introduzindo alta irreversibilidade no processo. Portanto, ¢ melhor que
o gas de purga seja queimado na camara de combustdo para que o processo seja exergéticamente

mais eficiente.

108



6. REFORMA AUTOTERMICA

Nesta secdo serd descrita a simulacdo do processo de producdo de hidrogénio a partir da
reforma autotérmica do metano, AtR. A AtR resulta da busca de melhoria no processo de
reforma, diminuindo a irreversibilidade da combustdo e a importancia da cdmara de combustdo
como fonte de calor para promover a reforma.

A principal diferenca entre a reforma a vapor e a reforma autotérmica ¢ que a reforma
autotérmica provoca a rea¢do entre o metano e o oxigénio dentro do leito do reformador onde
ocorre a reforma. Esta reacdo libera a energia necessaria para que ocorra a reacao entre o metano
e o vapor ¢ a mesma ¢ imediatamente transferida aos reagentes sem a barreira de uma parede de

troca de calor.

6.1 Descricao do Processo

Uma unidade auxiliar de separacdo de oxigénio, que funciona em ciclo Skarstrom de
adsor¢ao por variagao de pressao, fornece o oxigénio que sera consumido no reformador durante
areforma. A figura 6.1 traz uma representagdo esquematica deste processo.

Semelhante a reforma a vapor, a AtR compreende basicamente trés etapas sucessivas: a
reforma, a reacdo de “Shift”, e a purificacdo do hidrogénio. As hipoteses usadas para as reacdes
de Shift, absor¢ao e adsor¢ao foram mantidas e foram modeladas da mesma forma.

Todo o gas de purga, oriundo da adsor¢do, foi direcionado para a camara de combustdo,
ndo existe reciclo deste gas.

As condigdes de admissdo do metano, da agua e do ar s3o idénticas as do capitulo anterior:
metano a 4 atm e temperatura ambiente, ar e 4gua entram nas condigdes ambientes. Além das
entradas materiais o processo também necessita de energia elétrica para acionamento dos

equipamentos auxiliares, como bombas e compressores.
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Figura 6.1 - Representagdo esquematica do processo de reforma autotérmica do metano.
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A propor¢dao molar entre metano e agua no reformador foi admitida como 1 : 4, a fim de
favorecer maior formacdo de H, durante a reforma, esta proporcao sera objeto de otimizagao
posterior, no Capitulo 7. Isto provoca condensagdo em alguns pontos do processo. Esta propor¢ao
esta fora da faixa de explosividade do metano (Kondratiev, V. N., 1972). A 4gua condensada ao
longo do processo ¢ coletada por um sistema de recirculagao que a faz retornar ao bombeamento
e percorrer novamente o processo. Este artificio diminui a captagdo de dgua e a quantidade de

agua injetada na camara de combustio (compondo o gés de purga).

6.1.1 Reforma Autotérmica

J& misturados, o vapor, metano e oxigénio entram no reformador que ¢ composto por um
leito fixo, impregnado de catalisador a base de Niquel. A mistura € pré-aquecida no HR1.

A reforma autotérmica compreende basicamente trés reagdes:

CH4+2 0, - CO, +2 H,0 (6.1)
CH4 +H,0 - CO +3 H, (6.2)
CO + H,0 — CO, + H, (6.3)

A reagdo (6.1) ¢ exotérmica e tem a func¢do de liberar energia para que as reacgdes
posteriores, globalmente endotérmicas, possam ocorrer.

O conjunto de reagdes que compdem a reforma autotérmica podem ter saldo energético
neutro, ser endotérmico ou exotérmico. A relacdo entre o metano que entra na reagdo € o
oxigénio ¢ determinante no comportamento destas reacdes e no saldo energético. Neste capitulo a
reforma foi adotada endotérmica. A razdo ¢ que ao final da etapa de purificagdo do hidrogénio
existe um fluxo de gés de purga que nao € mais aproveitado na producgdo de hidrogénio. Este gas
de purga contém uma capacidade calorifica que pode ser aproveitada para fornecer o restante do
calor necessario para promover a reforma. Desta forma aproveita-se o gas de purga, mas nao ¢

necessario queimar metano na camara de combustao.
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A reacdo de reforma foi formulada com a hipotese de equilibrio quimico entre as espécies
na temperatura de 950 °C. O reformador ¢ composto por um leito fixo e aquecido, onde o gas
entra em contado com o catalisador, a base de Niquel, em alta temperatura.

Como a reagdo estequiométrica da reforma nao ¢ equimolar, hd mais mols de produto do
que de reagente, o aumento da pressao faz com que a reacao se desloque no sentido dos
reagentes, comportamento oposto daquele observado quando do aumento da temperatura.
Portanto, para compensar a alta pressdo na saida do reformador ¢ necessdrio manter alta

temperatura.

CH4 + Hzo <> C02 +4 H2 (64)

Em conjunto com o reformador atuam dois trocadores de calor, HR1 ¢ HR2, conforme pode
ser visto na figura 6.1. Estes trocadores t€ém a fun¢do de preaquecer os gases antes de entrar no
reformador, HR1, e posteriormente aproveitar a energia contida nos gases, que saem do
reformador muito quentes, para gerar vapor superaquecido, HR2.

A corrente gasosa, metano e dgua, entra com a temperatura de 712 °C no HR1 e ¢ aquecida
até 794 °C recebendo calor da corrente de gases queimados na cdmara de combustao. O gas de
sintese que deixa o reformador troca calor no HR2 com a 4gua a ser evaporada. A 4gua entra no

trocador de calor a 97°C e sai a 930°C.

6.1.2 Producao de Oxigénio

A unidade de produgdo de oxigénio ¢ uma unidade de adsorcdo que separa o O, do ar
atmosférico. O funcionamento da planta foi admitido que seja de acordo com o ciclo Skarstrom e
o consumo de poténcia, temperatura de trabalho e fator de recuperagdo foram calculados de

acordo com Mendes et al. (2001).

6.1.3 Reacao de Shift

A reacdo de Shift ocorre em duas etapas sucessivas em reatores de leito fixo com
catalisadores de ferro. Esta reagcdo tem por objetivo fazer reagir o monoxido de carbono existente

no gas de sintese com o vapor de agua gerando mais hidrogénio. O calor liberado na reagdo faz a
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corrente gasosa esquentar significativamente mais no primeiro reator do que no segundo, onde a
quantidade de CO j4 ¢ pequena.

Devido a este comportamento, o primeiro reator de Shift ¢ denominado de Reator de Shift
de Alta Temperatura e o segundo de Reator de Shift de Baixa Temperatura. Dentro do primeiro
reator a temperatura varia de 144°C a 265°C e no segundo varia de 97°C a 121°C. Estes valores
sdo decorrentes do Pinch-Point aplicado nos trocadores de calor posicionados antes e depois dos
reatores de Shift.

Na reforma autotérmica a quantidade de CO presente no gas de sintese ¢ menor devido a
quantidade de dgua na entrada, por outro lado a quantidade de CO, ¢ maior porque a queima do
metano ocorre dentro do reformador, diferentemente da reforma a vapor, onde ocorre na camara

de combustdo.

6.1.4 Unidade de Absorcao

Na unidade de absor¢do, o CO; ¢ retirado da corrente gasosa, aumentando a concentragao
de H; e gerando CO, como um subproduto importante que pode ser vendido. Nesta unidade a
fracdo volumétrica do CO; passa de cerca de 22,25% para 0,69%, o que corresponde em massa as
fragoes de 82,42% para 10,24%, respectivamente. Como produto, saem desta unidade duas
correntes de gas, uma de CO,, e outra rica em Hj, 95,4% em volume.

A quantidade de gases que saem da camara de combustdo do reformador ¢
significativamente menor do que no sistema SMR. Por isto estes gases ndo suprem a demanda de
calor da unidade de absor¢do. Para atender esta demanda, o trocador HR3 foi deslocado para
dentro desta unidade fornecendo calor para aquecer o absorvente. O absorvente, entdo, sai da
coluna de absor¢do e passa por trés trocadores de calor (no SMR eram dois) e alcanca a
temperatura em torno de 60°C na entrada da coluna de dessor¢do. Esta modificagcdo pode ser vista
na figura 6.2.

Para esta temperatura de dessor¢do foi usada a pressdo de 40 kPa na coluna. Esta pressao
pode ser diminuida desde que a temperatura de dessor¢cdo também seja. Foram usados valores

conservadores.
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Figura 6.2 - Representagdo esquematica da unidade de absor¢do com Dietanolamina

6.1.5 Unidade de Adsorcao

Na tultima fase da producgdo, a adsor¢do cumpre a segunda etapa da purificacdo necessaria
ao hidrogénio para que ele possa ser encaminhado ao consumidor final. Nesta unidade um
sistema bem controlado de valvulas reguladoras de pressdo e vazao aliadas ao conjunto de leitos
adsorventes controlam o ciclo de adsorcao / regeneracao. Este ciclo divide a corrente gasosa em
duas partes, uma delas ¢ o hidrogénio puro e a outra ¢ o gis de purga, que ¢ encaminhado a
camara de combustao.

Foram mantidas aqui as mesmas hipoOteses usadas na simulagdo SMR. Portanto sera
considerado que o H» sai com pureza de 99,999% a 40°C e 1200 kPa, o gés de purga sai a
101 kPa e 40°C e ¢ encaminhado a cdmara de combustdo. O fator de recuperagao foi mantido em
82%. Também foi admitido regime permanente como uma boa aproximag¢do para o processo de
adsorcao.

Apos a adsor¢ao, o hidrogénio puro ¢ enviado para venda, sendo que parte deste hidrogénio
passa pelo leito de adsor¢do em sentido contrario para promover a regenera¢do do mesmo. O
fluxo de gés de purga, que contém CO e H,, possui um PCI calculado em 32382 kJ/kg. Este gas ¢

entdo enviado para a cdmara de combustdo para auxiliar o processo de reforma.
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6.2 Analise Exergética

Aplicando as consideragdes apresentadas no capitulo 3 para cada equipamento do processo,
pode-se escrever as seguintes equagoes:

Compressor de Metano:

F=We, Comp (6.5)
P =Ex; cn, —Exocn, (6.6)
Sendo WCH4,Comp a poténcia de acionamento do compressor de metano.
Bomba 1 de agua:
F = Whomba (67)
P =Ex; y,0 ~Exon,0 (6.8)
Bomba 2 de agua:
F = Wiompa,2 (6.9)
P =Ex;3n,0 ~Exon,0 (6.10)
Sendo Wbomba, 1 € Wbomba,z as poténcias de acionamento das bombas 1 ¢ 2.
Trocador de calor 1 (HR1):
F = EX1pg - EX2pg (6.11)
P=Exs - Ex; (6.12)

Trocador de calor 2 (HR2):
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F:EX3 -EX4 -EXI'I,HZO (613)

P=Ex 4H,0 ~ Ex 3,H,0 (6 14)

No trocador de calor HR2 existe a possibilidade de haver condensagao de dgua. Neste caso
o fluxo de gas sofre alteracdo da exergia quimica. Isto provoca consumo, do lado quente, tanto de
exergia fisica quanto de exergia quimica. Estes insumos sdo determinados por:

Fpy = EXpp3 - EXppg - EXpyri 1,0 (6.15)

Fop =EXcn3 - Excng - EXcnrtn,0 (6.16)

Trocador de calor 4 (HR4):

F=Ex;-Exg-Ex3y,0 (6.17)
P =Exs.ar - EXj:ar (6.18)
Reformador:
F = (Exi1 + Exz.ar) - EX1pg (6.19)
P=Ex;3-Ex, -Ex;, o, (6.20)

O Reformador ¢ uma unidade onde ocorrem mudangas fisicas e quimicas. Portanto ¢
possivel definir insumo e produtos exergéticos decompostos em fisico e quimico. Importante
observar que o reformador ndo tem insumo fisico, somente quimico. Os gases que saem da
camara de combustao tém exergia fisica mais alta do que os que entram, portanto esta variagao ¢é

um produto exergético do reformador:

Fen = (Excni1 + Excniar) — EXcnipg (6.21)
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Pen =EXcps - Excepp - Excm,o, (6.22)
Ppy = EXpp3 - EXppa - EXppy o, + EXpui g - EXppo ar - EXpu (6.23)
Unidade de Separacao de O;:
Fo, sep = Wo, sep (6.24)
Po, sep = EX1 0, (6.25)

Sendo WOZ,Sep a poténcia consumida pela unidade.

Na Unidade de Separagao de Oxigénio foi desprezada qualquer utilizacdo que o gas rico em
N» possa ter, sendo, portanto, uma descarga para a atmosfera sem qualquer uso. Aqui também ¢

possivel decompor o produto em exergia fisica e quimica:

Pcno,.85¢p = EXcn1,0, (6.26)
Pph0,.sep = EXpn1,0, (6.27)
Compressor de Oxigénio:
Fo, sep = Wo, Comp (6.28)
Po, sep = EXpmo,0, —EXpn10, (6.29)

Sendo W02 Comp @ poténcia requerida pelo compressor de O..

Reator de Shift de alta temperatura (HTSR):

F= EXCh,4 - EXch,5 (630)
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P= EXph,s - EXph,4 (631)

Reator de Shift de baixa temperatura (LTSR):

F= EXchﬁ - EXch,7 (632)

P= EXphj - EXph,6 (633)

Misturador 1:

Os misturadores sdao equipamentos destinados a homogeneizar a mistura de gases. O fato de
misturar substancias associado ao decréscimo de pressdo destrdi tanto a exergia fisica quanto a
quimica. Esta caracteristica torna-os destruidores de exergia quimica e fisica, ndo tendo um
produto exergético identificado. Pode-se, no entanto, definir para ambos um insumo exergético

fisico e um quimico.

Ex. = Ex47H20 + EX17CH4 (6.34)
Exs = Ex (6.35)
Fpy = EXppam,0 + EXpnicn, — EXpnt (6.36)
Fen = EXcna 0 + EXent,on, —EXcn (6.37)
Misturador 2:
Ex. =Ex; n,0 + EXpn,0 + EX3 0 + EXam,0 + EX i ny0 (6.38)
Exs= Ex,y,0 (6.39)

Fpn = ExXpirt 1,0 + EXpho, 1,0 + EXpie3 1,0 + EXphea 1,0 + EXpni 0 = EXpropy0 (6.40)
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Unidade de Absorcao:
Considerando a Unidade de Absor¢do como um volume de controle de carater dissipativo,
incluindo o resfriador neste volume e o trocador de calor HR3, pode-se escrever para este volume

de controle os fluxos de exergia que entram e saem:

Exc,abs = (Exs - EX¢) + Exg + Ex2 bt Wpompa, aBs 7 Weomp,co, (6.41)
EXsabs = Ex10 + Exco, so1d ¥ EXpn,0 ¥ EXpqn,0 + EX3bg (6.42)

Sendo WBomba, ABS © WComp,C02 as poténcias de acionamento da bomba de absorvente e

do compressor de CO,, respectivamente.
Definindo o produto da unidade como o acréscimo de exergia quimica ocorrida nos gases
que saem, CO; e o gas de processo, que passa a ter maior concentracao de Hy. E possivel escrever

para esta unidade seus insumos e produto exergéticos com a exergia decomposta:
FW = WABS,Pump + WCOZ,Comp (6.43)

Fp, = (ExphS _Exph6)+ (Exph2,bg _ExphS,bg)+ EXppg —

(Expy1o + Ex co, T EXpno 0 + EXphr4,H20) (6.44)
Fon = (Excns —EXcne) (6.45)
Pey = Excnio + Exco, = EXcns + (EX a0 + EXcirai,0) (6.46)

No trocador HR3 ha condensagdo de agua, portanto as exergias quimicas Excys € EXche s30
diferentes e sua variagdo configura como um insumo quimico para a unidade de absorg¢ao.

Unidade de Adsorcao:

Considerando a Unidade de Adsor¢do como um volume de controle de carater dissipativo

pode-se escrever para este volume de controle os fluxos de exergia que entram e saem:
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EXe = EX10 (647)

Ex,=Ex;; + EXH2 (6.48)

Definindo o produto da unidade como o acréscimo de exergia quimica ocorrida nos gases
que saem, H, e o gas de purga, ¢ possivel escrever para esta unidade seus insumos e produtos

com a exergia decomposta:
F = Expn1o-(Exph,n2tExpn,11) (6.49)
P = (ExchmatExcn11) - Excn 10 (6.50)

Global do Processo:
No processo entram duas formas de exergia, poténcia de acionamento e fluxos materiais.

Estas duas formas estdo discriminadas abaixo como exergia de acionamento, Ex_y; , € exergia

devida a fluxo material, Exem, € a exergia que sai do processo, Ex;:

EXe,W = WCH4,Comp + WPump,l + WPump,2 + WOZ,Sep + WOZ,Comp + WPump,ABS + WCOZ,Comp

(6.51)
EXe’m = EXO,H20 + EXO,AI’ + EXI,CH4 (652)
Ex, =Ex(o, + Exy, (6.53)

Os parametros de temperatura, pressao e vazao ao longo do processo bem como as exergias
foram calculados com relacdo a 0,01 kmol/s de metano que entra no reformador. Os valores
calculados sdo mostrados a seguir na tabela 6.1.

Na seqiiéncia, a Tabela 6.2 traz a composi¢ao molar dos principais fluxos compreendidos
entre a entrada do reformador até a saida da unidade de adsor¢do. As eficiéncias exergéticas dos
volumes de controle sio mostradas na Tabela 6.3, as na exergias, total, fisica e quimica

calculadas para estes fluxos na Tabela 6.4.
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Tabela 6.1 - Parametros operacionais da AtR, (0,01 kmol/s de CH4 entrando no reformador)

Fluxo | Temperatura (K) | Pressdo (kPa) | Vazao (kmol/s)
On,0 2982 101,3 0,0134
ln,0 2983 1926 0,0134
21,0 373,2 1887 0,0400
31,0 373,4 3150 0,0400
41,0 1203 3000 0,0400
rly,0 418,4 2109 0,0233
24,0 370 1984 0,0023
31,0 366,8 1867 0,0000
4.0 313,2 1830 0,0009
Ocn, 2982 405,3 0,0100
ley, 480.2 3000 0,0100
Lbg 1273 101,3 0,0207
2bg 1085 101,3 0,0207
3bg 4122 101,3 0,0207
0, (cc) 298.2 101,3 0,0171
Lar 37348 101,3 0,0171
04 (O2 Sep) 2982 101,3 0,0152
lo, 298,2 101,3 0,0032
20, 802.1 2856 0,0032
1 1045 2885 0,0500
2 1104 2596 0,0500
3 1223 2337 0,0698
4 417,3 2220 0,0465
5 538,3 2153 0,0465
6 370 2089 0,0441
7 3948 2026 0,0441
8 367,3 1965 0,0441
9 303 1926 0,0432
10 303 1733 0,0337
11 303 101,3 0,0066
CO, 458,7 101,3 0,0095
H, 303.,2 1416 0,0271
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Tabela 6.2 — Composi¢ao molar dos principais fluxos envolvidos na reforma autotérmica

Fluxo CH4 CO CO, H, H,O 0O, N2
1 0,2000 — — — 0,8000 - -
3 0,0016 0,0788 0,0630 | 0,3970 | 0,4597 - -
4 0,0023 0,1183 0,0946 | 0,5962 | 0,1886 - -
5 0,0023 0,0209 0,1919 | 0,6935 | 0,0913 - -
6 0,0025 0,0220 0,2020 | 0,7301 0,0434 - -
7 0,0025 0,0035 0,2206 | 0,7486 | 0,0248 - -
8 0,0025 0,0035 0,2206 | 0,7486 | 0,0248 - -
9 0,0025 0,0036 0,2253 | 0,7648 | 0,0038 - -
10 0,0032 0,0046 0,0080 | 0,9800 | 0,0042 - -
11 0,0164 0,0232 0,0406 | 0,8982 | 0,0216 - -

Bg - — 0,0180 - 0,3049 0,6536 0,0158

Com base nos dados contidos nas Tabelas 6.1 e 6.2 calculam-se as exergias de cada um dos
fluxos do processo. A tabela 6.3 mostra as exergias dos fluxos decompostos em suas
componentes quimica, Excp, e fisica, Exph.

Com base nos valores da tabela 6.3 pode-se fazer o balanco de exergia nos volumes de
controles identificando as irreversibilidades e eficiéncias exergéticas em cada um. Estes valores
sdo mostrados na tabela 6.4.

O consumo de poténcia de acionamento nas unidades do processo ¢ mostrado na tabela 6.5.

E possivel observar que a maior fonte de irreversibilidade ocorreu no reformador,
responsavel por 46% de toda irreversibilidade do processo. Esta caracteristica pode ser atribuida
aos efeitos da combustdo, que gera naturalmente muita irreversibilidade, conforme pode ser visto
em discussdo no trabalho de Alves e Nebra (2003 e 2004b).

Outra grande fonte de irreversibilidade ¢ a unidade de absor¢do. Apesar do fluxo de gases
que saem desta unidade sem proveito posterior, 3p,, ndo contar como irreversibilidade da
unidade. A alta irreversibilidade desta unidade deve-se ao grande consumo de calor e energia

elétrica.
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Tabela 6.3 — Exergia dos fluxos, com referéncia a 1 kmol/s de metano que entra no reformador.

Fluxo Expn (kW) Excn (kW) Ex (kW)
OH,0 0,0 12,1 12,1
Ih,0 0,4 12,1 12,5
2H,0 25,7 36,0 61,7
31,0 26,8 36,0 62,8
4H,0 1442,0 36,0 1478,0
0 35,0 21,0 56,0
21,0 1.4 2,1 3,5
31,0 0,0 0,0 0,0
41,0 0,1 0,8 0,9
OcH, 34.4 8317,0 8351,0
len, 100,6 8317,0 8417,0
e 391,0 40,5 431,5
Db 267,2 40,4 307,6
30 4,0 40,4 44.4
Oar (cC) 0,0 0,0 0,0
L 41 0,0 41
lo, 0,0 12,6 12,6
20, 47,7 12,6 60,3
| 1472,0 8290,0 9763,0
2 1578,0 8290,0 9869,0
3 1805,0 8344.0 10149,0
4 3833 8186,0 8569,0
5 448.9 8083,0 8532,0
6 3413 8076,0 8418,0
7 3453 8065,0 8410,0
8 333,8 8065,0 8399,0
9 315,7 8066,0 8382,0
10 2376 7931,0 8169,0
1 0,1 1536,0 1536,0
CO, 14,1 188,1 202,2
H, 167,0 6398,0 6565,0
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Tabela 6.4 — Eficiéncia exergética dos volumes de controle

Volume de Controle Ir (kW) | Ir (% Total) € ¢
HR1 17,9 0,96 0,86
HR2 108,2 5,82 0,93
HR4 7,4 0,40 0,36
HTSR 37,5 2,02 0,64
LTSR 7,2 0,39 0,36
Misturador 1 132,6 7,13 0,99
Misturador 2 11,1 0,60 0,85
Compressor de O, 3,0 0,16 0,94
Producao de O, 444 2,38 0,22
Compressor de CHy 7,0 0,38 0,90
Bomba 1 de Agua 0,1 0,01 0,80
Bomba 2 de Agua 0,2 0,01 0,84
Reformador 889 47,78 0,20
Unidade de Absor¢ao 4829 25,95 0,11 0,97
Unidade de Adsor¢ao 67,8 3,64 0,04 0,99
Chaminé 444 2,39
Global 1861 100 0,778

Esta irreversibilidade da corrente 3y, estd contabilizada na chaminé e portanto conta como
irreversibilidade do ciclo, ndo penalizando a unidade de absorcao.

A defini¢do de produto exergético usada nas unidades de absor¢ao e adsor¢ao resultou em
eficiéncias exergéticas baixas para estas duas unidades.

Isto indica que o aumento de exergia quimica foi pequeno frente ao consumo de calor e de
poténcia de acionamento. Na unidade de adsor¢do o aumento de exergia quimica deu-se apenas
com o decréscimo da exergia fisica numa operacdo de variagdo de pressdo. Este sistema
revelou-se de baixa eficiéncia exergética.

O rendimento global do processo ficou em 77,8%, superior ao rendimento do processo

SMR, 77%.
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Tabela 6.5 — Consumo de poténcia de acionamento pelas unidades

Volume de Controle | W (kW) | W (%)
Compressor de CHy 73,2 27,6
Compressor de O, 50,61 19,1
Produgao de O, 56,98 21,5
Bomba I de Agua | 0,5231 | 0,2
Bomba 2 de Agua 1,277 0,5
Bomba 2 de Absorvente| 22,03 8,3

Compressor de CO2 60,42 22.8

Total 265,0 100

Nota-se que os compressores foram os maiores consumidores de poténcia do processo,
mesmo na unidade de produgdo de O,. O maior consumidor ¢ o compressor de metano

respondendo por 27,6% de consumo total, seguido pelo compressor de CO, com 22,8%.

6.3 Teoria do Custo Exergético
A aplicagdo da Teoria do Custo Exergético ao processo de Reforma Autotérmica, AtR, foi

feito de forma semelhante ao processo SMR usando os conceitos e consideragdes descritas no

capitulo 3.
Para aplicar a teoria do custo exergético a planta € necessario fazer algumas consideragdes:

1. Fluxos de entrada tém custo exergético unitario igual a um:

ko, cna=1 (6.54)

Ko 20=1 (6.55)
koa=1 (6.56)
kw=1 (6.57)

Onde kw € o custo exergético unitario da poténcia de acionamento. Valem aqui as mesmas

consideracgdes feitas no capitulo anterior que levam ao valor ky = 1.
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2. Correntes que servem de insumo energético t€m o mesmo custo exergético

unitario

ks=ks (6.58)
ks =Ko (6.59)
Kiv=kas (6.60)
ks =K (6.61)
ks =Kpapm0 (6.62)
k7 = kg (6.63)
k7 =ki3m,0 (6.64)

Onde kipg € 0 custo exergético unitdrio dos gases que saem da cdmara de combustdo, por
sua vez ele € calculado como uma ponderagao dos custos exergéticos das correntes que entram na

camara de combustao e ¢ dado por:
Kipg =———— (6.65)

Utilidade principal do volume de controle, considera-se como “produto” da unidade de

absorc¢do o gas de processo, fluxo No.10:

Keo, = ks (6.66)
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Apesar da figura 6.1 trazer o resfriador de gas separado da unidade de Absorgao,
funcionalmente este equipamento pertence a esta unidade e por este motivo a corrente 9 foi
considerada como interna ao processo de absor¢ao.

Foi admitido que a funcdo principal da unidade de absor¢ao ¢ concentrar o gas, portanto o

CO; ¢ um subproduto da unidade.

klO = k11 (667)

ko = kr4,H20 (6.68)

Fazendo considera¢do andloga na unidade de adsor¢do a corrente de gas de purga mantém o
custo exergético unitario da corrente que entra neste volume de controle:

Com base nestas consideragdes pode-se escrever para os volumes de controle as equagdes

de balango de custos exergéticos:

Separacdo de O;: Ex T,Oz = EX*OZ’Sep (6.69)
Sendo EXo. sep = KwWo, sep (6.70)

Onde WOZ,Sep ¢ o consumo de poténcia da unidade de produgdo de O».

Compressor de O: EX;,O2 = Exio2 + EXZ)Z’CQmp (6.71)
Sendo EX0, comp = kwWo,. comp (6.72)

Sendo W, comp © consumo de poténcia do compressor de Os.

Bomba de 4gua 1: EXT’Hzo = Ex;umpl +Exon,0 (6.73)
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Bomba de 4gua 2: Ex;’HZO = Ex;ump2 + Ex;’HZO (6.74)
Sendo EXpump1 = Kw Wpumpt (6.75)
c Ex Pump2 ~ kWV.VPumpZ (6.76)

Sendo Wpumpl e Wpump2 os consumos de poténcia das bombas 1 e 2, respectivamente.

HTSR: Ex; = Ex} (6.77)
LTSR: Ex = Ex (6.78)
HR2: Ex 11,0 — EX3,0 = Ex3 —Exy —Ex, 1.0 (6.79)
Misturador 1 Ex| =Ex|cp, +EX4p0 (6.80)
Misturador 2:

EX;,HZO = EXT,Hzo +EX;1n0 +EXpom0 +EXs 0 + EX im0 (6.81)
HRI1: Ex, —Bx] = Ex; p, —EXyp, (6.82)
Reformador: Exz - Ex; - EXZ’O2 = EXT’Ar + EXTZ - Exibg (6.83)
HR4: EX) ar - Exar = Ex7 -Exg —Exp3 510 (6.84)
Unidade de Absor¢ao:
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k b b 3k b 3k % b %
Exco, +Exjg + Exyy g0 = Exg + (EXS —Ex¢ —Expn,0 )+ EX ABs pump + EX 0, Comp

(6.85)
Sendo EX ABS,pump = kWWABS,Pump (6.86)
¢ EXCOZ,Comp = kWVVCOz,Comp (6.87)

Onde WABS,Pump e WCOZ,Comp sdo os consumos de poténcia da bomba de absorvente e do

compressor de CO,.
Unidade de Adsorgao: Esz =Exg + Ex;» (6.88)

O custo exergético unitario do H, ficou em 1,278 ¢ o do CO, 1,187 refletindo a boa
eficiéncia do processo.

O custo dos insumos exergéticos da unidade de absor¢do podem ser mensurados por:
* * * k k *
EXin = EXS + (EX5 — EX6 )+ EXABS,Pump + EXCozjcomp (689)

Estas correntes produziram a corrente de maior custo exergético total, que foi a corrente 10
com valor 10331 kW. Esta corrente contem o principal produto da unidade de absorcdo, o gas
rico em H,.

A seguir a tabela 6.6 mostra os valores dos custos das correntes do processo.

De acordo com os resultados, pode-se observar que o maior custo exergético unitario foi o

do oxigénio produzido, kloz =4,51. Este valor deveu-se a pouca exergia do O, e ao descarte do

gas rico em Nj. Ja na seqiiéncia quando o O, ¢ comprimido com seu custo exergético resultou em

1,785.

129



Tabela 6.6 — Custos exergéticos dos fluxos

Fluxo Ex (kW) k Ex" (kW)
0n,0 12,09 1 12,09
In,0 12,51 1,008 12,61
2H,0 61,73 1,359 83,91
31,0 62,81 1,356 85,19
4H,0 1478 1,274 1884
0 55,94 1,181 66,04
21,0 3,488 1,186 4,136
31,0 0 1,187 0
4,0 0,8922 1.265 1,128
Och, 8351 1 8351
len, 8417 1,001 8424
Lhe 431,5 1,27 548
Db 307,6 1,27 390,7
3u 44.4 0 0
Oqr (cc) 0 1 0
L 4,124 3,312 13,66
lo, 12,63 451 56,98
20, 60,28 1,785 107,6
| 9763 1,056 10308
2 9869 1,06 10465
3 10149 1,181 11981
4 8569 1,181 10116
5 8532 1,186 10116
6 8418 1,186 9981
7 8410 1,187 9981
8 8399 1,187 9967
9 8382 1,189 9967
10 8169 1,265 10331
11 1536 1,265 1943
CO, 202,2 1,187 240
H, 6565 1,278 8388
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O segundo maior custo exergético unitario foi do ar aquecido, 3,312. Este elevado custo
também ¢ conseqiiéncia da pouca exergia do ar aquecido, que ¢ o produto deste trocador de calor.
Os custos exergéticos de acionamento coincidem com a poténcia dos equipamentos, ja que

o custo exergético da energia elétrica foi igual a 1.

6.4 Analise Funcional

Para implementar a andlise funcional do processo foram definidos 26 volumes de controle
que contemplam as diversas fungdes identificadas. Deste total, 15 representam unidades fisicas
que constam da figura 6.1, sendo que foram agrupados o trocador de calor HR3 e o resfriador na
unidade de absor¢do. Ha também mais uma unidade que ¢ a chaminé, para onde vao os gases a
serem lan¢ados na atmosfera.

Foram definidos nove volumes de controle virtuais, conforme pode ser visto na figura 6.3.
Consta ainda um volume de controle, 12, que representa uma turbina a gas a ser colocada no
processo (ver Capitulo 7), mas que para a analise desta se¢do ndo tera qualquer influéncia, ja que
nao ¢ considerada em operagao.

Os volumes de controle virtuais sdo a jung¢ao e o distribuidor de exergia fisica (volumes 18
e 19); o distribuidor de energia elétrica (volume 20), a energia elétrica vem da rede elétrica, pois
a turbina a gas estd inativa; os distribuidores de exergia do metano e de dgua (volumes 21 e 22),
estes distribuidores tém a fun¢do de decompor a exergia que entra no ciclo em exergia fisica e
quimica; a juncdo e o distribuidor de exergia quimica (volumes 23 e 24); e por fim duas juncdes
de produto (volumes 25 €26), estes volumes tém a funcdo de compor a exergia dos produtos,
hidrogénio, H,, e didxido de carbono, CO,.

Seguindo a mesma notagao do capitulo anterior, a entrada de dgua foi representada por “S”
e a de metano por “F”. A numeragdo das correntes também segue a mesma notacdo do capitulo

anterior.
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Figura 6.3 — Diagrama Funcional do processo de Reforma Autotérmica do Metano
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Os fluxos no Diagrama Funcional sdo identificados por:

S=Exo.0 (6.90)
SC = EX cho0 6.91)
ST = Expyo.11,0 (6.92)

F=Exocn, (6.93)
FC = Excpo.cr, (6.94)
FT = Expyo cii, (6.95)

W1=Fgomba,1 (6.96)
IT = Ppombai (6.97)

W2 = Fpomba2 (6.98)
IIT = Py (6.99)
C3 = Fep ger (6.100)

IIC = Pey, pe 6.101)
IIT = Py e (6.102)
T4 = Fyp, (6.103)
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IVT = PHRI

TS = Fpp pro

CS =Fepar2

VT = Pygr,

T6 = Fyprq

T7 = FHTSR

T8 = Frrsr

VIIIT = PLTSR

W9 =F

W,Abs

T9 = Fpp_abs

C9 = Fcn Abs

IXC = Py abs

TlO == FAdS
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T11 = Fey, comp (6.120)
XIT = Pey, Comp (6.121)
W13 = Fo_ gep (6.122)
XIIC = Py, sep (6.123)
W14 = Fo_ comp (6.124)
XIVT = Po_ Comp (6.125)
T15 = EXpp3 g (6.126)
C15 = EXp3.pg (6.127)
T16 = Fpp ix2 (6.128)
T17 = Fpp mixt (6.129)
C17 = Fen it (6.130)

T=ST+FT +IT + IIT + IIIT + IVT + VT + VIT + VIIT + VIIT + XIT + XIVT
(6.131)

Ch = SC + FC + IIIC + IXC + XC + XIIIC (6.132)

Estabelecendo as hipoteses iniciais:
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1) Fluxos de entrada tém o custo exergético unitario igual a unidade:

ks =1 (6.133)
ke =1 (6.134))
kw =1 (6.135)

2) Correntes sem utilidade t€m custo exergético unitario nulo:

keis =0 (6.136)
kc17=0 (6.137)
kris =0 (6.138)
Kri6 =0 (6.139)
krr=0 (6.140)

3) Correntes de divisdo ou produto t€ém o mesmo custo exergético unitario

ksc = ksr (6.141)

krc = kgr (6.142)

kw1 = kw2 = kwo = kw11 = kw13 = kw4 (6.143)
kT4 = ks = kr6 = k19 = K110 = k125 = k126 (6.144)
kcs = ko7 = kes = keo = keas = keae (6.145)
ke = kmr (6.146)
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Fazendo o balanco nos volumes de controle:

Bomba 1 E*w1=E*r (6.147)
Bomba2 E*w> = E*iir (6.148)
Reformador E*c3 = E*mc + E*mr (6.149)
HRI1 E*14 = E*iyr (6.150)
HR2 E*rs = E*vyr (6.151)
HR4 E*16 = E*viT (6.152)
HTSR E*c7=E*vnr (6.153)
LTSR E*cs = E*viur (6.154)
Unidade de Absor¢ao E*wo + E*19 + E*c9 = E*1xc (6.155)
Unidade de Adsor¢ao E*110 = E*xc (6.156)
Compressor de CHy E*wi1 = E*xir (6.157)
Producdo de Os: E*w13 = E*xic (6.158)
Compressor de O;: E*wia = E*xivr (6.159)

Com base nas definicdes, hipdteses iniciais e balancos feitos nos volumes de controle,
podem ser calculados os custos exergéticos envolvidos na Andlise Funcional, os resultados sao
mostrados nas tabelas 6.7, fluxos de entrada e saida; tabela 6.8, fluxos de exergia quimica e;

tabela 6.9, fluxos de exergia fisica.
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Tabela 6.7 — Custos exergéticos dos fluxos de entrada e saida

Em relagao a andlise TEC o custo exergético unitario do H, sofreu pequena variagdo para

baixo, passando de 1,278 para 1,27. Enquanto que o custo exergético unitario do CO; sofreu um

aumento mais pronunciado, passando de 1,187 para 1,442.
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Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
S 12,09 12,09 1 H, 8336 6565 1,27
F 8351 8351 1 CO, 291,5 202,2 1,442
W 265 265 1
Tabela 6.8 — Custos exergéticos dos fluxos de exergia quimica
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
SC 12,09 12,09 1 C3 1752 1495,5 | 1,171
FC 8317 8317 1 C5 1624 1,171
1IC 116,7 40,43 2,887 C7 120,8 103,2 1,171
IXC 2372 57,48 41,25 C8 13,18 11,25 1,171
XC 356,5 2,79 127,7 C9 7,534 6,43 1,171
XIIC 56,98 12,63 4,51 C15 0 40,44 0
Ch 11230 8442 1,33 Cl17 0 62,02 0
C25 7493 6398 1,171
C26 220,3 188,1 1,171
Tabela 6.9 — Custos exergéticos dos fluxos de exergia fisica
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
ST 0 0,00 1 T 11245 2311,00 | 4,866
FT 34,37 34,37 1 T4 625,9 123,90 | 5,053
IT 0,5231 0,42 1,25 T5 7008 1524,00 | 5,053
1T 1,277 1,07 1,19 T6 58,16 11,51 5,053
HIT 1635 566,10 2,887 T9 2282 451,60 | 5,053
IVT 625,9 105,90 5,907 T10 356,5 70,54 5,053
VT 8632 1415,00 6,099 T15 0 3,96 0
VIT 58,16 4,124 14,1 T16 0 11,09 0
VIIT 120,8 65,63 1,841 T17 0 70,61 0
VIIIT 13,18 4,02 3,273 T25 843,6 166,96 | 5,053
XIT 73,2 66,18 1,106 T26 71,18 14,09 5,053
XIVT 50,61 47,66 1,062




Analisando os custos exergéticos unitarios das correntes de exergia quimica vé-se que
houve valores significativamente altos, notadamente dos fluxos IXC, 41,25, e XC, 127,7. Da
unidade de absor¢ao saem duas correntes, uma de CO; e outra que € rica em Hy, 98%.

Separar o CO, trouxe um produto exergético quimico de 57,48 kW, muito pequeno em
comparagdo com os insumos desta unidade, que totalizaram 540,4 kW, com um custo exergético
de 1387 kW. O resfriador, que foi incluido na unidade de absor¢ao também contribuiu para elevar
o custo do produto, que ¢ apenas quimico.

A exergia da corrente de CO,, 202,2 kW, ¢ pequena se comparada com a exergia da
corrente 8, 8399 kW, que entra no volume de controle e também ¢é pequena se comparada com a
corrente 10, 8169 kW, que sai da unidade.

Na unidade de adsor¢do o acréscimo de exergia quimica, ao separar o H, foi pequena, visto
que a corrente que entra ja tem alta concentracdo de H,, separar o H, significou um produto
exergético quimico de apenas 2,79 kW, frente a um insumo de 70,55 kW.

O pequeno produto exergético das unidades de absor¢dao e de adsorg¢do confere a estas
unidades uma caracteristica tipicamente dissipativa, pois seus produtos exergéticos sdo pequenos.

Os fluxos de exergia fisica foram mais comportados. Salienta-se o fluxo VIT, que sai do
trocador HR4 que tem alto custo exergético unitario, k = 14,1, resultado de um custo exergético

pequeno, 58,16 kW, e um produto também pequeno, 4,124 kW.

6.5 Conclusoes

Este capitulo estudou a Reforma Autotérmica do Metano tendo como base de simulagdo a
Reforma a Vapor. A AtR mostrou-se exergéticamente mais eficiente do que a SMR por diminuir
a irreversibilidade na cdmara de combustao.

O consumo de energia elétrica aumentou significativamente do processo SMR para o AtR
passando de 142,5 kW para 265 kW. Este aumento ¢ devido principalmente a producdo e
compressao do O, que juntas consomem 107,6 kW.

A AtR foi ajustada para ser endotérmica de modo que o poder calorifico do gas de purga
possa ser aproveitado. Desta forma o processo torna-se mais eficiente, pois diminui a necessidade

de produzir oxigénio e injeta-lo no reformador, usando como fonte o gés residual do processo.
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Como a quantidade de gases queimada na camara de combustao foi menor os gases quentes
ndo tiveram condi¢cdes de aquecer o absorvente na unidade de absor¢do, sendo necessario
deslocar o trocador HR3 para dentro desta unidade.

Apesar de ter maior quantidade de vapor dentro do reformador do que o processo SMR o
processo AtR requereu menor captacao de agua. O reciclo da agua que condensa ao longo do
processo foi fator decisivo para diminuir esta necessidade.

O rendimento exergético global do processo foi de 77,8%, ligeiramente superior ao SMR,
77%.

A hipétese de insumo e produto exergéticos usada para as unidades de absor¢do e adsor¢ao
levaram a eficiéncias exergéticas muito baixas nestes volumes de controle. Quando aplicada a
Andlise Funcional esta hipotese resultou em elevados custos exergéticos unitarios para os
produtos destas unidades.

A TEC apontou custos exergéticos unitarios bem distribuidos ao longo das diversas
correntes do processo, somente tendo valores mais altos no trocador de calor HR4, que troca
calor com o ar que entra na camara de combustdo, e na unidade de producao de O,.

A decomposicao da exergia em Fisica e Quimica propiciou que a Analise Funcional
pudesse tratar os fluxos de exergia quimica separados dos fluxos de exergia fisica. Este
tratamento ¢ capaz de identificar uma fungdo exergética tipicamente quimica ou tipicamente
fisica em cada volume de controle.

Este tratamento dado através da Andlise Funcional fez com que dois fluxos de exergia
quimica tivessem custos exergéticos unitarios muito elevados, os fluxos produto das unidades de
absor¢ao, k = 41,25, e adsorcao, k = 127,7. Estes valores atipicos foram atingidos porque o
produto exergético foi muito pequeno em comparagdo ao insumo. Dada a funcdo destas duas
unidades ¢ possivel afirmar que existira, necessariamente, um produto exergético quimico, mas
ndo ¢ possivel afirmar de antemdo a magnitude deste produto, que dependerd da composi¢ao
quimica das correntes que entram e saem das unidades.

Comparando os custos exergéticos da Analise Funcional com os da TEC nota-se que o
custo exergético unitario do H, praticamente ficou estavel, sofrendo uma discreta variagdo para
baixo, ao passo que o custo exergético unitirio do CO, teve aumento pronunciado. Este
comportamento ja era esperado por dois motivos. Primeiro ¢ que sendo a exergia do H, muito

superior a do CO; seu custo tende a ter menor variagdo. Segundo porque a Analise Funcional
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trata o H, e CO, como produtos do processo. Seus custos exergéticos sao definidos como uma
média ponderada dos custos exergéticos quimicos e fisicos dos distribuidores de exergia fisica e
quimica.

O desmembramento da exergia em fisica e quimica se justifica para avaliar equipamentos
com fungdes distintas. Avaliando quantitativamente as parcelas fisica e quimica, vé-se que a
quimica ¢ muito superior. Mesmo assim, a avaliacdo dos equipamentos deve ser feita com base
em sua fung¢do principal e, portanto, ¢ necessario tratar detalhadamente cada um deles. Alguns
equipamentos tém funcdo fisica pronunciada, como ¢ o caso dos trocadores de calor. Outros

equipamentos tém fun¢do quimica preponderante, como o reformador.
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7. COGERACAO E OTIMIZACAO DOS PROCESSOS

Esta secdo introduz cogeracdo nos processos através da inser¢do de uma turbina a gés.
Além de fazer a introdu¢do da cogeracdo, também foram dados graus de liberdade para alguns
parametros operacionais da planta e seu efeito sobre o processo foi avaliado, tanto com vistas a
melhoria do desempenho exergético e exergoecondmico, quanto com relacdo a maior produgao
de hidrogénio pela planta.

Dois sistemas de cogeragdo foram propostos para cada processo. O primeiro usa gas de
sintese produzido pelo reformador, e o outro usa gas natural (metano), o mesmo que alimenta o
processo. Os resultados sao comparados com o caso base. Em ambos o gas exausto da turbina,
que esta em alta temperatura e contém grande quantidade de O,, ¢ direcionado para a cdmara de
combustdo do reformador. Sdo ao todo quatro estudos: caso 1, SMR com turbina movida a gés
natural (metano); caso 2, SMR com turbina movida a gas de sintese; caso 3, AtR com turbina
movida a gas natural (metano) e; caso 4, AtR com turbina movida a gés de sintese.

Os parametros de processo apontados por estas simulagdes sao validos dentro dos limites
teoricos aqui descritos. Como ndo foram feitos testes experimentais destes parametros sua
aplica¢do necessita ser enquadrada nos limites operacionais dos equipamentos envolvidos, que
podem diferir do que estd aqui exposto.

A introdug¢do do sistema de cogeracdo torna o processo capaz de produzir a energia elétrica
de que necessita, resultando em maior confiabilidade na estabilidade do processo e do
fornecimento de energia elétrica. Existe também a possibilidade de produzir mais energia do que
a necessaria e vender este excedente. Foi investigado o efeito que a geracdo de excedente de
energia elétrica tem sobre o processo.

Foram feitas otimizagdes dos processos com dois objetivos basicos: maxima produgdo de

hidrogénio; e a minima geragdo de irreversibilidade, ambos os casos sdo analisados.
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Os processos foram otimizados partindo-se do funcionamento descrito nas secodes
anteriores, sendo que algumas variaveis tiveram um grau de liberdade para variar dentro de uma
faixa que engloba os valores anteriormente usados. As unidade de absor¢do e de adsor¢ao foram

mantidas funcionando como antes.

7.1 Processo SMR com Turbina Movida a Gas Natural

Inicialmente sera proposta a cogeragdo no processo SMR através de uma turbina a gas
operando com metano. A figura 7.1 ilustra o processo com a turbina acoplada.

As modificagdes no processo se dao nas entradas de ar e gas natural (metano), que passam
a ser direcionados também para a turbina. Outra modificagdo é que os gases que saem da turbina
sao direcionados para a camara de combustao do reformador.

A razdo de compressdao no compressor da turbina foi fixada em 15 vezes com eficiéncia
isentrépica igual a 0,85. Os gases atingem 1400 K na camara de combustdo e se expandem na
turbina até a pressdo ambiente. A eficiéncia isentrdpica da turbina ¢ 0,9 e os gases saem da
mesma a 524°C. A eficiéncia da turbina a gas funcionando em ciclo simples, sem

aproveitamentos dos gases de exaustdo, ¢ de 36,4%.

7.1.1 Analise Exergética

Existem trés entradas de metano: reformador, cdmara de combustio do reformador e da
turbina a gés. O balango de exergia feito precisa contemplar a influéncia da turbina sobre o ciclo,
portanto ¢ necessario incluir algumas equagdes e modificar outras existentes:

Balango no compressor de metano: a equacao (5.2) € substituida por:
P=Exch, - (EXO,CH4 —Exp - EXF,GT) (7.1)

O balango de exergia no reformador também ¢ modificado. A equagdo (5.15) passa a ser

substituida por:

F= (EXl;F + Exy0 + EXE,GT + EXz’Ar) - EXl,bg (72)
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Figura 7.1 — Cogeragdo com turbina a gés no processo SMR.
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Decompondo a exergia em fisica e quimica ¢ necessario substituir as equagdes (5.17) e

(5.18) pelas equagdes (7.3) e (7.4), respectivamente.
Fen=EXcn1F + EXcno,ar T EXcnio + EXche,6T - EXcnl bg

Ppn = (Exph3 - Expn2) + (EXpni,bg - (EXphi,r + EXph2ar + EXphio + Exphegr))  (7.4)

Fazendo a analise da turbina a gés:
F=Exrcr — Exgar
Py = WProd
Fengr = EXchr 6T - EXchg,GT

Ppngt = EXphe,GT - EXphrgr

(7.3)

(7.5)

(7.6)

(7.7)

(7.8)

E necessario refazer os calculos da composicdo e das exergias dos fluxos a fim de

determinar a nova distribui¢do de irreversibilidades no processo.

A seguir, a tabela 7.1 traz a composi¢do molar dos fluxos apds a introducao da cogeragao.

Tabela 7.1 - Composi¢do molar dos fluxos envolvidos na reforma e na reagao de Shift

Fluxo CH4 CO COz H2 HzO N2 02

1 0,3333 — — — 0,6667 — —

3 0,0230 0,1514 0,0348 0,5934 0,1974 — —

5 0,0230 0,0170 0,1692 0,7277 0,0631 — —

7 0,0230 0,0165 0,1697 0,7283 0,0625 — —

9 0,0275 0,0198 0,0070 0,8710 0,0748 _ _

10 0,0963 0,0691 0,0245 0,5485 0,2617 _ _
bg — - 0,0673 — 0,2749 0,6476 0,0102

Comparando estes valores com os da tabela 5.2, percebe-se que houve pouca variagdo na

composi¢ao molar dos fluxos. O fluxo que teve maior varia¢ao foi o fluxo de gases que saem da

camara de combustao do reformador. Este resultado ja era esperado, ja que os gases que saem da
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turbina tém influéncia direta sobre a composicao dos gases da camara de combustdo. Os fluxos
posteriores a unidade de absor¢do também variaram suas composigoes.
A seguir a tabela 7.2 mostra as exergias dos novos fluxos e dos fluxos que sofreram alguma

alteracdo apos a introducao da turbina.

Tabela 7.2 — Novos valores de exergia a serem considerados no processo

Fluxo Exph (kW) Excn (kW) Ex (kW)
1F 2,7 641,3 644,0
2,Ar 33,7 0,0 33,7
lbg 974,2 117,3 1091,0
2bg 462,9 117,3 580,2
3bg 10,0 117,3 127,3
8 376,3 9438,0 9815,0
9 288,5 9333,0 9621,0
10 0,1 2612,0 2612,0
CO, 10,4 155,6 166,0
Fgr 4,8 395,9 400,6
Ecr 5,6 6,6 12,2

Nota-se que a corrente de CO, teve um pequeno acréscimo de exergia, a de H, ndo. Este
pequeno acréscimo de exergia deve-se ao aumento do fluxo de gases quentes que vai para a
unidade de absor¢ao, elevando a temperatura da solugdo absorvente para 70°C, seu limite.

Com base nos valores das exergias da tabela 7.2 e da tabela 5.3, para as correntes que nao
constam da tabela 7.2, podem ser calculadas as eficiéncias e as irreversibilidades dos volumes de
controle, cujos valores estdo na tabela 7.3.

Conforme esperado, o processo fica mais ineficiente com a introdug@o da turbina movida a
gas natural. No caso base a eletricidade usada no processo foi admitida como um insumo, € ndo
foram avaliados os custos de sua geracdo. Neste estudo, caso 1, a geragdo de irreversibilidade
para produzir a eletricidade ficou a cargo do processo.

Analisando de um ponto de vista macro, a eletricidade da rede deveria ter um custo

exergético unitario diferente de um. Porém, isto elevaria enormemente a complexidade da andlise
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pois o gas também deveria receber o mesmo tratamento. Uma alternativa seria analisar
monetariamente.

A injecdo de ar quente no reformador foi importante para reduzir a irreversibilidade deste
equipamento, que passou de 1017 kW, no caso base, para 874 kW, causando impacto benéfico ao
processo. A contribuicdo do reformador na geracdo total de irreversibilidade caiu
significativamente, passando de 47,96% para 37,91%.

Caso os gases de exaustdo da turbina fossem perdidos para a atmosfera, ndo tendo mais
proveito para o processo, este resultado se reverteria numa piora geral da eficiéncia e aumento da
geracgdo de irreversibilidade. O processo teria sua eficiéncia reduzida de 0,7549 para 0,7493, ¢ a
irreversibilidade passaria de 2476kW para 2540kW.

Tabela 7.3 — Irreversibilidades e eficiéncias exergéticas dos volumes de controle para a

cogeragao (caso 1)

Volume de Controle | Irreversibilidade (kW) | Irreversibilidade (%) € C
HR1 18,21 0,7897 0,9644 10,9982
HR2 212,5 9,214 0,739 (10,9803
HR3 3,745 0,1624 0,3279 | 1,021
HR4 21,87 0,9482 0,6066 | 0,991
Compressor de CHy4 7,332 0,3179 0,9044 -
Bomba 0,2037 0,008835 0,8501 —
Misturador 93,7 4,063 - 0,9896
Reformador 874,3 3791 0,6044 10,7487
HTSR 80,83 3,505 0,473 10,9919
LTSR 3,609 0,1565 — 0,9996
Unidade de Absor¢ao 548,8 23,79 0,08326 10,9476
Unidade de Adsorc¢ao 71,19 3,087 0,2072 10,9926
Chaminé 127,3 5,521 - -
Turbina a Gas 242.6 10,52 0,3754 -
Processo 2306 100 — 0,7549

Vé-se também que a turbina tem importancia significativa no computo geral da
irreversibilidade do processo, sendo responsavel por 10,5% da irreversibilidade total.

A cogeracdo causou impacto negativo, com relagdo as eficiéncias, em alguns volumes de
controle. Comparando a tabela 7.3 com a tabela 5.4 vé-se que o trocador HR1 piorou seu

desempenho com a nova composi¢do do gas que sai da cAmara de combustdo do reformador,
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passou de 0,9693 para 0,9644, enquanto o HR4 passou de 0,6891 para 0,6066 devido ao menor

fluxo de ar que passa através dele.

7.1.2 Teoria do Custo Exergético

Analisando a TEC para o processo SMR, a maioria das equagdes descritas no capitulo 5 ¢é
mantida. Porém as equagdes que interagem diretamente com o funcionamento da turbina a gas
precisam ser alteradas ou introduzidas no conjunto.

Mantendo as mesmas hipdteses a nova formulacao deve contemplar as seguintes equacdes:

A equagdo (5.38) deixa de existir, ja que a energia elétrica passa a ser fornecida pela turbina
que faz parte do processo.

O fluxo de entrada do metano ¢ dividido em trés correntes que t€m o mesmo custo

exergético unitario. Portanto semelhante a equacgdo (5.45) ¢ necessario escrever:
kKo,cn, = kror (7.9)

No volume de controle que representa a turbina a gas, entram ar e metano e saem gases de
exaustdo e energia elétrica. Como a corrente que entra ndo € a mesma que sai, 0 custo exergético

unitario da corrente que sai foi igualado ao da energia elétrica:
kW = kE,GT (7 10)

Os gases de exaustdo da turbina sdo direcionados para a cadmara de combustdo do

reformador. Portanto a equagao (5.44) passa a ter a seguinte formulagao:

% * * *
EXIF +EX10 +EX2 Ar +EXE GT

k = 7.11
CC.ln EXIF + EXlO + Ex 2,Ar + Ex E,GT ( )
Fazendo o balanco de custos exergéticos para a turbina:
Erar =Eger *Ewprod (7.12)
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Como os gases da turbina sdo direcionados para o reformador, este € o tinico volume de
controle que precisa ter o balanco de custos exergéticos alterado. Portanto a equacdo (5.57)
precisa ser substituida por:

Exz —Ex; = EX; +EXTO +EXE’GT +EX27Ar _EXT,bg (7.13)

O balanco global de custos exergéticos do processo passa a ser entao:

En =Ejar +Ein,0 T Eocn, (7.14)
Eouw =Eco, TEn, + Ew Exc (7.15)
Sendo Ew.exe = Kw Wi (7.16)

Onde WEXC ¢ o excedente de energia elétrica produzido pela turbina.

Refazendo os calculos de acordo com as novas consideragdes iniciais € novos balangos de
custos, chega-se aos resultados da tabela 7.4.

Comparando com o ciclo sem cogeragdo, o custo exergético unitario do H, aumentou,
passando de 1,301 para 1,327. O custo exergético unitario do CO, também aumentou, passando
de 1,213 para 1,216. O aumento dos custos exergéticos unitarios do H, e do CO, decorrem da
menor eficiéncia do processo, que repercutiu em ambos.

O custo exergético unitario da energia elétrica ficou em 2,569, menor do que o custo que a
turbina teria produzindo eletricidade em ciclo simples aberto. Caso os gases de exaustdo nao
tivessem uso posterior, seu custo exergético unitario seria 2,79.

O custo exergético unitario da corrente de ar que sai do trocador de calor HR4 aumentou de

1,76 para 2,005 refletindo a diminuicdo da eficiéncia exergética deste volume de controle.
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Tabela 7.4 — Custos exergéticos dos fluxos

*

Fluxo Ex k E
Th,0 18 | 18
2H,0 19,16 1,122 21,49
31,0 620,7 1,616 1003
OcH, 9392 | 9392
len, 8818 1,013 8937
2cH, 8419 1,014 8537
I 644 1,013 652,7
For 400,6 1,013 406,1
o 12,23 2,569 31,41
L ar 0 1 0
2ar 33,72 2,005 67,59
- 1091 1,262 1378
Do 580,2 1,262 7322
3o 1273 0 0
| 8946 1,066 9540
2 9439 1,079 10186
3 10775 1,206 12991
4 9961 1,206 12010
5 9880 1,216 12010
6 9874 1,216 12003
7 9871 1,216 12003
8 9815 1,216 11935
9 9621 1,314 12640
10 2612 1,314 3431
CO, 166 1,216 201,9
H, 6938 1,327 9208
W 145,8 2,569 374,6

7.1.3 Analise Funcional

A Anélise Funcional foi feita com base na andlise da secdo 5.4. O Diagrama Funcional do

processo ¢ o mesmo que foi descrito na Figura 5.3, lembrando que o fornecimento elétrico ¢
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suprido totalmente pela turbina a géas (volume 12). Alguma adaptagdes no equacionamento sao
necessarias e estdo descritas a seguir.

Os fluxos relacionados a turbina a gas vém das equagdes (7.6), (7.7) e (7.8):

C12 = EXchF,GT - EXchE,GT (7 17)
XIIT = EXphE,GT - EXphF,GT (7 1 8)
XIW = Wp,ocess + WExe (7.19)

A equacao (5.108) deixa de existir, j4 que o custo da energia elétrica ¢ determinado pelo
balang¢o de custos na turbina.

Os fluxos insumo e produtos relacionados ao reformador passam a ser determinados pelas
equagoes (7.3), (7.4) e (5.19):

As tabelas 7.5, 7.6 e 7.7 € 7.8 mostram os novos custos exergéticos do processo.

Os custos exergéticos unitarios do H, e do CO;, aumentaram com relagdo ao processo sem
cogeracao. O custo exergético unitario do H, passou de 1,297 para 1,324 e o do CO, passou de
1,341 parra 1,371.

Verificou-se aqui a mesma tendéncia de mudanca de custos em relagdo a TEC. O custo do
H; diminui levemente, havendo um correspondente aumento do custo do CO,. O custo exergético
unitario do H, diminuiu de 1,327 para 1,324 e o custo exergético unitirio do CO;, aumentou de
1,216 para 1,371.

O custo exergético unitario da energia elétrica ficou maior. Este resultado deve-se ao fato
do insumo da turbina, C12, sair do distribuidor de exergia quimica, portanto j& tem custo

exergético unitario igual a 1,284.

Tabela 7.5 — Fluxos de exergia entrando e saindo no Diagrama Funcional

Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
S 18 18 1 H, 9183 6938 1,324
F 9392 9392 1 CO, 227.,5 166 1,371

151



Tabela 7.6 — Fluxos de exergia quimica no Diagrama Funcional

Fluxo | Custo (kW) [ Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) K
SC 18 18 1 C2 4034 3142 1,284
FC 9354 9354 1 C7 196,9 153,4 1,284
1IC 2321 1305 1,779 C8 0 0,427 0
IXC 1650 49,84 33,1 C12 499,7 389,3 1,284
XC 240 18,6 12,9 C13 0 117,3 0
Ch 13583 10745 1,264 Cl4 0 47,34 0

C22 8652 6740 1,284
C23 199.8 155,6 1,284
Tabela 7.7 — Fluxos de exergia fisica no Diagrama Funcional
Fluxo Custo Ex k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
(kW) (kW)
ST 0 0 1 T 5923 2273 2,606
FT 38,65 38,65 1 T3 1367 511,3 2,673
IT 4,63 1,155 | 4,008 T4 2176 814 2,673
1T 1713 963 1,779 T5 14,89 5,571 2,673
IT 1367 493,1 2,771 T6 148,6 55,59 2,673
IVT 2176 601,5 | 3,617 T8 0 3,182 0
VT 14,89 1,827 0 T9 1419 530,8 2,673
VIT 148.,6 33,72 | 4,406 T10 240 89,79 2,673

VIT 196.,9 72,53 | 2,714 T13 0 10,07 0
XIT 261,3 69,35 | 3,767 T14 0 46,37 0

XIIT 2,9 0,8512 | 3,407 T22 530,8 198,6 2,673

T23 27,73 10,38 2,673
Tabela 7.8 — Fluxos de energia elétrica
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
W 496,8 145,8 3,407 W9 230,9 67,78 3,407
Wi 4,63 1,359 3,407 Wil11 261,3 76,69 3,407
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7.1.4 Geracao de excedente de eletricidade para venda

A geragdo de eletricidade excedente para venda quando o sistema de cogeragdo ¢ com
turbina a gds movida a gés natural (metano) ndo compromete o desempenho do processo, ja que o
combustivel da turbina vem de fora do ciclo. Os gases de exaustdo da turbina, que sdo
direcionados para dentro da camara de combustdo do reformador, t€ém impacto direto sobre o
processo. Porém seu fluxo pode ser limitado tanto no reformador, para propiciar a queima
adequada, quanto na unidade de absorcdo, para respeitar o limite de aquecimento da solucdo
absorvente.

O custo exergético unitario da energia elétrica (TEC) é aproximadamente constante, 2,569.
Ele independe da quantidade gerada pois seu insumo tem custo exergético unitario igual a 1, vem
de fora do processo.

Definindo o excedente de eletricidadade como:

W
Exced = ( EXC) (7.20)
WProd

O valor de Exced foi limitado a 2, situagdo em que o processo produz 458,8 kW de
poténcia.

A geragdo de excedente elétrico para venda traz aumento da irreversibilidade total do
processo e diminui¢do da eficiéncia geral, £, conforme ilustra a figura 7.2. Este resultado ja era
esperado, pois a eficiéncia da turbina ¢ inferior a do processo e aumentar a geragado eletrica faz
aumentar a participagdo da turbina na geragao de irreversibilidade e eficiéncia.

Os custos exergéticos foram avaliados de acordo com a TEC e com a Analise Funcional.
Estes custos unitdrio decresceram com o aumento do excedente de eletricidade. Este decréscimo
estéa relacionado ao fato da energia elétrica ter alto custo exergético unitdrio, acima da média dos
produtos. Portanto a0 aumentar sua participacao os custos do H, e do CO, diminuem.

As variagdes dos custos exergéticos unitarios do H, e do CO, com o excesso sao mostradas

nas figuras 7.3 para a TEC e 7.4 para a Analise Funcional.
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Figura 7.2 — Variagdo da irreversibilidade total do processo e da eficiéncia de acordo com

o excesso de eletricidad gerada.
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Figura 7.3 — Varia¢do dos custos exergéticos unitarios do CO, e do H, de acordo com a

TEC
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Figura 7.4 — Variagdo dos custos exergéticos unitarios do CO, e do H, de acordo com a Analise

Funcional

7.1.5 Otimizacao do Processo

Foram feitas otimizacdes do processo com dois objetivos: minima geracdo de
irreversibilidade e maxima produgdo de hidrogénio. A geracdo de energia elétrica fixada na
quantidade demandada pelo processo, ndo havendo excedentes. Foram empregadas as rotinas de
otimizacdo internas do EES®.

Trés variaveis foram investigadas em busca do 6timo:
e Temperatura da reforma, podendo variar entre 900 °C e 1000 °C.

* Quantidade de vapor que entra no reformador, N;y o, podendo variar entre

0,02kmol/s e 0,03kmol/s, com estas propor¢des a relagdo H,O : CH4 variam de 2 a 3..
e Temperatura do gas de sintese na entrada do reator de Shift de alta. Foi dada a
liberdade de variar entre 338 K, limite Pinch no Evaporador, ¢ 500 K.
A reforma ¢ a etapa principal do processo e a temperatura da reforma relaciona-se
diretamente com a formacao de H, no gés de sintese através do equilibrio quimico. O aumento
desta temperatura favorece a formag¢do de H,, no entanto requer maior aporte de energia no

reformador. A seguir a figura 7.5 mostra a variagdo da irreversibilidade total do processo e da
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producdo de H, com o aumento da temperatura da reforma (todos os demais parametros foram
mantidos constantes).

A geracdo de irreversibilidade tem um minimo em torno de 932°C. A razao deste minimo ¢
que o gas de purga, queimado no reformador, desempenha papel importante no fornecimento de
calor para a reforma. Para temperaturas abaixo de 931,05 °C o reformador passa a funcionar
queimando apenas o gas de purga, ndo necessitando de combustivel suplementar, e a temperatura
passa a ser controlada pelo excesso de ar. Este excesso de ar aumenta a geracdo de

irreversibilidade do processo.

2550 : : : : : : : : : 0,03
2500 | 10,0295
2450 - 0,020
S 2400| 1 —
-
= saco | 10,0285 g
3 i |
= {o02s @Q
F 2300} ] e
- - 10,0275 =%
2250 | —
2200 [ 10027 &
2150 [ 10,0265 <
2100 h | ! | ! | ! | ! 0’026
1173 1193 1213 1233 1253 1273
T4 [K]

Figura 7.5 — Impacto da temperatura da reforma na geracdo de irreversibilidade e produgdo de H,

O processo base estabeleceu a razdo entre vapor e agua em 2 : 1. Foi dada a liberdade de
variar a quantidade de 4gua de 2 : 1 até¢ 3 : 1. A figura 7.6 mostra que a quantidade de H,
produzida aumenta com a introdugdo de vapor neste intervalo, porém a irreversibilidade aumenta

também fazendo aumentar os custos.
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Figura 7.6 — Impacto da quantidade de vapor na geracdo de irreversibilidade e producdo de

H,

A seguir a figura 7.7 ilustra o comportamento da irreversibilidade e da producao de H;

quando esta temperatura varia.

2500 —— : . : . : . : 10,0286
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Figura 7.7 — Impacto da temperatura na entrada do reator de Shift na geracdo de

irreversibilidade e produgdo de H,
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A temperatura do gas de sintese ao sair do trocador de calor HR2 ¢ importante na produgao
de Ha, pois ela se relaciona diretamente com a temperatura de entrada no reator de Shift. Quanto
mais baixa for a temperatura na entrada deste reator, mais hidrogénio ¢ formado, porém maior
sera a irreversibilidade gerada.

O resultado da otimizagdo destes parametros operacionais em busca do objetivo de maior
producdo de H, foi minima temperatura na entrada dos reatores de Shift, T4 = 65°C; maxima
quantidade de vapor entrando no Reformador, relagdo H,O : CH4 igual a 3 : 1 e; maxima
temperatura de Reforma; T3 = 1000°C.

Com estes parametros operacionais o processo foi capaz de produzir 0,03187 kmol/s de H,
gerando uma irreversibilidade total de 3290 kW. A eficiéncia do processo ficou em 70,7%.

A seguir, a tabela 7.9 traz a composicao dos custos exergéticos unitarios do processo tanto

para a TEC quanto para a Analise Funcional.

Tabela 7.9 — Custos Exergéticos unitarios para a maxima produgdo de H;

Teoria do Custo Exergético Anélise Funcional

H, 1,468 H, 1,413
CO; 1,267 CO; 1,468

w 2,564 W 3,625

O resultado da otimizagdo em busca do objetivo de menor geragdo de irreversibilidade foi
maxima temperatura na entrada dos reatores de Shift, T4 = 500 K; minima quantidade de vapor
entrando no Reformador, relacdo H,O : CH4 igual a 2 : 1 e; temperatura de Reforma,
T3 =932°C.

Com estes pardmetros operacionais, o processo foi capaz de produzir 0,02682 kmol/s de H;
gerando uma irreversibilidade total de 2096 kW. A eficiéncia do processo ficou em 76,07 %.

A seguir, a tabela 7.10 traz a composicao dos custos exergéticos unitarios do processo tanto

para a TEC quanto para a Analise Funcional.
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Tabela 7.10 — Custos Exergéticos unitarios para a minima geragao de irreversibilidade

Teoria do Custo Exergético Andlise Funcional

H» 1,342 H, 1,338
CO, 1,246 CO; 1,401

\ 2,53 W 3,359

Nota-se que o custo exergético unitario do H; caiu ligeiramente na Analise Funcional em
relagdo a TEC, o custo exergético unitario do CO, sofreu um aumento um pouco maior. J& o
custo exergético da energia elétrica aumentou mais significativamente.

O sentido da otimizagdo fez a eficiéncia do processo variar entre 70,7 e 76,07, enquanto a
quantidade de H, produzido variou entre 0,03187 kmol/s e 0,02682 kmol/s. A quantidade de H,
produzido ¢ mais sensivel as mudancas dos parametros da otimizacdo do que a eficiéncia do

Processo.

7.2 Processo SMR com Turbina movida a Gas de Sintese

O processo funcionando com a turbina a gas de sintese fica ligeiramente diferente do caso
anterior. Em relacdo ao caso base, a entrada de gés natural no processo ¢ mantida, enquanto no
caso anterior foi aumentada para alimentar a turbina a géis. Portanto a geracdo total de
irreversibilidade n3o serve como forma adequada de comparar as duas possibilidades de
cogeracao, ja que as entradas materiais sdo diferentes. A comparagdo deve ser feita através dos
custos exergéticos e da eficiéncia do processo. A seguir a figura 7.8 ilustra esquematicamente o

processo com a turbina.

159




11

Misturador
— Unidade de
Absor¢ao
31,0
T
: Calor
9 v perdido
10
—— p CO,
Unidade de
Gas de Adsor¢ao
lcn, purga
Hidrogénio
HR3 purificado > H,
l Comp: Ock,
5 CH,

Figura 7.8 —Processo SMR com cogeragdo usando turbina movida a gas de sintese.
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A turbina usada é semelhante a do caso anterior, tendo as mesmas caracteristicas de razao
de compressao e eficiéncias isentropicas do compressor e da turbina. A tnica diferenga entre elas

¢ a possibilidade que esta tem de funcionar com o gés de sintese.

7.2.1 Analise Exergética

Como no caso base, ha duas entradas de metano no processo: reforma e camara de
combustdo. E necessario fazer algumas adaptagdes no equacionamento da analise exergética,
sobretudo nos equipamentos diretamente influenciados pela presenga da turbina.

O balango de exergia no Reformador muda. A equacdo (5.15) passa a ser escrita como a
(7.2), as equagoes (7.3) e (7.4) também sdo aplicadas a este caso e substituem as equagdes (5.17)
e (5.18), respectivamente, quando a exergia ¢ decomposta em fisica e quimica.

Analisando a turbina, o insumo e o produto passam a ser contabilizados de acordo com as
equagdes (7.5) e (7.6). Decompondo a exergia em fisica e quimica a turbina passa a ter um

insumo fisico e outro quimico que podem ser escritos como:

th = EXphF,GT — EXphE,GT (721)
Fen = EXenrgT — EXcheGT (7.22)

O gés de sintese que alimenta a turbina tem as exergias fisica e quimica maiores do que as
exergias do gas de exaustdo, portanto ndo ha produto fisico, como no caso anterior, nem quimico,
pois o fluxo liquido de exergia fisica e quimica € no sentido da turbina. O Unico produto da
turbina ¢ a energia elétrica.

Refazendo os célculos de composicdo quimica ao longo do processo pode-se escrever a
tabela 7.11.

Comparando estes resultados com os do caso anterior, chega-se a conclusdo que as
composi¢des molares do gis de sintese praticamente ndo variam. Houve variagdo apenas na

composicao do gas que sai da camara de combustao.
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Tabela 7.11 - Composi¢ao molar dos fluxos envolvidos na reforma e na reagao de Shift

Fluxo CH4 CO CO, H, H,O N» 0O,

| 0,3333 — — — 0,6667 — —

3 0,0231 0,1513 0,0348 | 0,5932 | 0,1976 — -

5 0,0231 0,0170 0,1691 0,7275 | 0,0632 - —

7 0,0231 0,0164 0,1697 | 0,7281 0,0627 — —

9 0,0276 0,0196 0,0080 | 0,8699 | 0,0749 — —

10 0,0963 0,0685 0,0278 | 0,5462 | 0,2612 — —
bg — — 0,0668 — 0,2846 0,6383 0,0103

Com base na composi¢do molar sdo recalculados os valores das exergias em cada um dos
fluxos do processo. O desvio de parte do géas de sintese que sai do reformador para alimentar a
turbina provoca mudanca nas trocas de calor ocorridas, portanto as temperaturas variam.
Recalculando os valores de exergia em cada um dos fluxos pode-se escrever a tabela 7.12 que
traz os valores de exergia dos fluxos.

Percebe-se com base nestes valores que o desvio de parte do géas de sintese traz impacto
sobre todo o ciclo, modificando os valores de exergia dos fluxos que sdo posteriores ao
reformador.

Chama aten¢do a temperatura da corrente de vapor que é misturada ao metano. Esta
corrente tem a temperatura diminuida porque a capacidade de aquecimento do HR2 diminuiu.

Os valores de exergia da corrente de gases que saem da camara de combustdo do
reformador também foram modificados. Aumentou em relagdo ao caso base, porém foi inferior
ao caso 1.

O fluxo de metano que entra para ser queimado na cadmara de combustao do reformador

diminuiu ligeiramente, passando de 8,539x 10™*kmol/s para 8,457% 10 kmol/s.
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Tabela 7.12 — Novos valores de exergia, temperatura e vazao a serem considerados no processo

Fluxo | T (K) | Vazdo (kmol/s) | Exyn (kW) | Exgn (kW) | Ex (kW)
1,0 | 2982 0,0 0,0 18,0 18,0
21,0 | 2983 0,0 12 18,0 19,2
31,0 | 9612 0,0 570,8 18,0 588,8
Ocn, | 298.2 0.0 373 9020,0 | 9057.0
len, | 480.2 0.0 1006 | 83170 | 84170
2cn, | 4905 0.0 102,4 8317.0 | 8419,0
IF | 2982 0,0 2,9 703,3 706,2
For |1223.0 0,0 39,3 310,7 349.1
Egr | 7983 0,0 2,1 6,0 8,1
lar | 2982 0,0 0,0 0,0 0,0
2ar | 488.1 0,0 33,8 0,0 33,8
lbg |1273,0 0,0 9524 117,1 1070,0
2bg | 8634 0,0 411,9 117,1 529,0
3bg | 3642 0,0 9,8 117,1 127,0
1 | 7716 0,0 630.,6 8287,0 | 8918,0
2 0,0 1152,0 82870 | 9439,0
3 0,0 1183,0 9592,0 | 10774,0
4 | 3383 0,0 357,0 9281,0 | 9638,0
5 | 5105 0,0 4272 9132,0 | 9560,0
6 | 3074 0,0 421,7 9132,0 | 9554,0
7 | 5081 0,0 418,7 9132,0 | 9551,0
g | 4081 0,0 363,5 9132,0 | 9496,0
9 |[313,0 0,0 2832 9030,0 | 9313,0
10 | 3130 0,0 0,1 2530,0 | 2530,0
CO, | 4387 0,0 10,0 1498 159,8
H, |[313,0 0,0 194,8 6518,0 | 6713,0

Com base nos valores da tabela 7.12 podem ser calculadas as eficiéncias e as
irreversibilidades dos volumes de controle, cujos valores estdo na tabela 7.13.

De acordo com os valores expostos na tabela 7.13, nota-se que houve pequena flutuagdo na
irreversibilidade relativa dos trocadores de calor. Suas eficiéncias também tiveram pequenas

variagdes em relagdo ao caso 1.
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Tabela 7.13 — Irreversibilidades e eficiéncias exergéticas dos volumes de controle para a

cogeracao (caso 1)

Volume de Controle | Irreversibilidade (kW) | Irreversibilidade (%) € ¢
HR1 19,08 0,8664 0,9647 10,9981
HR2 217,9 9,897 0,7233 10,9475
HR3 3,626 0,1647 0,3342 10,9996
HR4 21,38 0,9708 0,6122 10,9907
Compressor de CHy 6,998 0,3178 0,9044 -
Bomba 0,2037 0,009252 0,8501 —
Misturador 89,95 4,085 - 0,99
Reformador 873,2 39,65 0,6046 |0,7483
HTSR 78,19 3,551 0,4729 10,9919
LTSR 3,492 0,1586 — 0,9996
Unidade de Absor¢ao 491,7 22,33 0,08852(0,9513
Unidade de Adsor¢ao 70,15 3,186 0,2055 10,9925
Chaminé 127 5,766 — -
Turbina a Gas 199,3 9,051 0,4154 —
Processo 2202 100 - 0,7573

A irreversibilidade relativa do Reformador diminuiu sua participagdo relativa no processo,
passando de 47,96% para 39,65%, suas eficiéncias de primeira e segunda leis aumentaram em
relagdo aos valores anteriores, a eficiéncia de primeira lei passou de 0,7393 para 0,7483 e a de
segunda lei passou de 0,5678 para 0,6046. Se os gases que saem da turbina forem desviados da
camara de combustdo do reformador, a geracao de irreversibilidade do mesmo passaria dos atuais
873 kW para 1029 kW.

A exergia dissipada pela chaminé aumentou, passando de 110,7 kW para 127 kW. Também
aumentou, levemente, sua participacao porcentual.

Importante observar o aumento de eficiéncia da turbina a gis que passou de 37,54%, no
caso 1, para 41,54%. Sua irreversibilidade diminuiu de 236,8 kW para 197 kW, sendo

responsavel por 8,3% da irreversibilidade do processo.
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7.2.2 Teoria do Custo Exergético

A aplicagdo da TEC para o caso 2 conserva a maioria das equagdes empregadas no caso 1.
Contudo, como a posi¢do e a alimentag@o da turbina foram mudadas, algumas equacdes precisam
ser modificadas. Estas mudancas estdo comentadas sempre em relagdo ao caso base.

Conforme hipoteses adotadas no Capitulo 5, a equagao (5.38) desaparece pois a energia
elétrica passa a ser fornecida pelo proprio processo.

Em relacdo a camara de combustdo do reformador, o custo exergético unitario global que
entra serd dado pela equagdo (7.11).

Adotou-se a mesma hipotese de caixa preta, para a turbina, que foi adotada no caso
anterior. Portanto a equacao (7.10), valida para o caso 1 também ¢ valida para este. A fim de
comparar com o caso anterior, adotou-se, para a turbina, as mesmas relacdes de compressao e
eficiéncias isentropicas.

A turbina recebe parte do gas de sintese como insumo, portanto o custo exergético unitario

deste gas ¢ igual ao custo exergético do fluxo 3, que também ¢ o mesmo do fluxo
kF,GT = k3 (723)

O balanco de custos na turbina obedece a equagao (7.12).

O balango de custos da turbina segue a equacdo (7.13) valida para o caso 1, que também
vale para este caso.

Muda também o balanco de custos do trocador de calor HR2. Como parte do fluxo de gas
de sintese ¢ desviado para a turbina o custo deste fluxo deve ser abatido da entrada deste volume

de controle:
(E3 —Ergr )— E4 =E3n,0 —Eon,0 (7.24)

O balanco global de custos exergéticos segue as equagdes (7.14) a (7.16), conforme caso 1.
Refazendo os calculos de custos de acordo com as hipoteses expostas chega-se aos novos

valores expostos na tabela 7.14.
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Tabela 7.14 — Valores de custos exergéticos para o processo SMR funcionando com

cogeracdao movida a gés de sintese.

*

Fluxo Ex k E
Th,0 0,0 1,0 18,0
2H,0 12 1,1 21,8
31,0 570,8 1,6 970,6
Ocn, 37,3 1,0 9057,0
len, 100,6 1,0 8556,0
2cH, 102,4 1,0 8563,0
I 2,9 1,0 706,2
For 349,1 12 420,5
Egr 8,1 2.8 22,8
" 0,0 1,0 0,0
2ae 33,8 2,0 67,0
Lo 952,4 1,3 1340,0
Db 411,9 1,3 663,0
30 9.8 0,0 0,0
| 630,6 1,1 9534,0
2 1152,0 1,1 10211,0
3 1183,0 12 12979,0
4 357,0 12 11610,0
5 4272 12 11610,0
6 4217 12 11603,0
7 4187 12 11603,0
8 363,5 12 11536,0
9 2832 1,3 12193,0
10 0,1 1,3 3312,0
CO, 10,0 12 194,1
H, 194,8 1,3 8881,0
W 141,6 2,8 397,7

A tabela 7.14 mostra que o custo exergético unitario do Hy, 1,323, ficou praticamente igual
ao caso 1, 1,327. O mesmo se verificando com o custo exergético do CO,, 1,215, caso 2, contra

1,216, caso 1.

166



Tanto o custo exergético do H, quanto do CO, aumentaram em relacdo ao caso base,
refletindo o custo da geragdo de eletricidade que foi internalizado no processo. No caso base este
custo ndo foi internalizado e o custo exergético da eletricidade, vindo de fora, foi adotado igual a
1.

O custo exergético da poténcia foi de 2,808, aumentou em relagdo ao caso 1, 2,569,
refletindo o aumento do custo exergético unitdrio da alimentagdo da turbina. Este ¢ um custo
interno ao processo, ja que ndo ha a geracdo de excedentes.

Os demais fluxos tiveram seus custos exergéticos unitdrios variando um pouco para mais

do que o caso base.

7.2.3 Analise Funcional

A aplicagdo da Analise Funcional do caso 2 foi feita com base na da secdo 5.4. Houve
necessidade de mudar algumas equagdes.

A maior mudanca na andlise funcional para o caso 2 se da por causa da turbina movida a
gas de sintese. No caso 1 esta turbina consome exergia quimica liquida e produz eletricidade e
exergia fisica liquida. Neste caso, a turbina consome gas de sintese em alta pressdo e temperatura
de tal forma que a turbina a gis ¢ um consumidor liquido de exergia fisica. No Diagrama
Funcional o fluxo XIIT, partindo da turbina a gas, deixa de existir e outro fluxo T12, partindo do
distribuidor de exergia fisica e com destino a turbina a gas, aparece.

Os fluxos relacionados a turbina a gas estdo representados pelas equacdes (7.17), (7.19) e:

TI2 = EXphF,GT — EXphE,GT (725)

A equagdo (5.108) deixa de existir também neste caso,
O Diagrama Funcional com esta mudanca relacionada a turbina esta representado na figura

7.9.

Refazendo os calculos dos custos exergético chega-se as tabelas 7.15 a 7.18.
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Tabela 7.15 — Fluxos de exergia entrando e saindo no Diagrama Funcional

Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
S 18 18 1 H, 8857 6713 1,319
F 9057 9057 1 CO, 2184 159.8 1,367
Tabela 7.16 — Fluxos de exergia quimica no Diagrama Funcional
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
SC 18 18 1 C2 3991 3122 1,278
FC 9020 9020 1 C7 189,6 148.,3 1,278
11C 2315 1304 1,775 C8 0 0,4247 0
IXC 1503 47,75 31,48 C12 389,5 304,7 1,278
XC 237,8 18,14 13,11 C13 0 117,1 0
Ch 13093 10408 1,258 Cl4 0 47,34 0
C22 8332 6518 1,278
C23 191,5 149,8 1,278
Tabela 7.17 — Fluxos de exergia fisica no Diagrama Funcional
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
ST 0 0 1 T3 1456 540,6 2,693
FT 37,27 37,27 1 T4 2121 787,6 2,693
IT 4,673 1,155 4,045 T5 14,67 5,446 2,693
1T 1676 9444 1,775 T6 148,5 55,13 2,693
HIT 1456 521,5 2,792 T8 0 3,067 0
IVT 2121 569,7 3,724 T9 1272 472,3 2,693
VT 14,67 1,82 8,06 T10 237,8 88,3 2,693
VIT 148,5 33,75 4,4 T12 97,58 313 2,693
VIIT 189.,6 70,15 2,703 T13 0 9,838 0
XIT 251,7 66,2 3,802 T14 0 40,79 0
T 5900 2243 2,63 T22 524.,8 194,8 2,693
T23 26,9 9,987 2,693
Tabela 7.18 — Fluxos de energia elétrica
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo Custo (kW) | Ex (kW) k
W 487,1 141,6 3,439 W9 230,7 67,08 | 3,439
Wil 4,673 1,359 3,439 Wil 251,7 73,2 3,439
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Comparando os resultados com os do caso 1, nota-se que o custo exergético do H
praticamente ndo variou, passando de 1,323 para 1,319. A mudanca foi mais pronunciada no do
CO; que passou de 1,215 para 1,367. Sendo a exergia do H, muito maior do que a do CO; ela ¢
mandatoria na distribui¢do dos custos e, por isto, varia menos.

Nota-se que persistem os elevados custos exergéticos unitarios dos produtos da absorgao,
31,48, e da adsorg¢do, 13,11, pelos motivos ja comentados.

Chama aten¢do o custo exergético unitdrio do produto do trocador HR3, 8,06. Neste
trocador ocorre pouca transferéncia de calor, portanto embora tenha um custo exergético unitario
elevado seu custo total ¢ pequeno, 14,67. Efeito semelhante ocorre com o trocador HR4, cujo
custo exergético unitario de seu produto ¢ 4,4.

O elevado custo exergético unitario da bomba, 4,045, deve-se ao custo eletricidade. Sua

contribui¢do no custo exergético total também ¢ pequena, 4,673 kW.

7.2.4 Geracao de Excedente para venda

A geracdo excedente de energia elétrica pelo processo requer necessariamente que parte do
gas de purga seja destinado para mover a turbina. A turbina tem o funcionamento menos eficiente
do que o processo. Portanto, a introducdo de uma turbina gerando energia elétrica excedente
provoca aumento do custo total e da irreversibilidade gerada no processo.

Foi admitido um sistema de cogeracao em que a capacidade de geracdo fosse até trés vezes
a necessidade do processo.

A irreversibilidade do processo aumenta enquanto a eficiéncia cai. Este efeito ¢ devido ao
aumento da influéncia da turbina no desempenho do processo. A figura 7.10 ilustra a varia¢ao da
irreversibilidade e da eficiéncia do processo a medida que o excedente de energia elatrica

aumenta.
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Figura 7.10 — Variagao da irreversibilidade total do processo e da eficiéncia de acordo com

o excesso de eletricidad gerada.

O aumento de excedente elétrico provoca a diminui¢do dos custos exergéticos unitarios do

H; e do CO, tanto avaliados com a TEC quanto com a Analise Funcional. Este efeito pode ser

visto nas figuras 7.11 e 7.12.
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O custo exergético unitario da poténcia gerada também decresce com o aumento do
excedente de energia elétrica. Este decréscimo ndo ¢ proporcional ao aumento da geragdo

excedente. A seguir a figura 7.13 ilustra a variagdo do custo exergético unitario da poténcia

1,36

1,34

1,32

1,3

1,28

1,26

Exced

Funcional

avaliado tanto com a TEC quanto com a Analise Funcional.

kw (TEC)

Figura 7.13 — Variagdo dos custos exergéticos unitarios da poténcia gerada quando varia o

3,4
3,3
3,2

3,1

29
2,8

2,7

0,5 1
Exced

excedente de energia elétrica produzida

172

3.4
3,3
3,2

3,1

2,9
2,8

2,7

1,5 2

ky (AF)



7.2.5 Otimizacao do Processo

A otimizacdo do processo foi feita com os mesmos objetivos da se¢do 7.1.5: minima
geracdo de irreversibilidade e; maxima produgdo de hidrogénio. Em busca do 6timo, foram
mantidas as mesmas variaveis investigadas e também as mesmas faixas de variagdo:

e Temperatura da reforma, podendo variar entre 900 °C e 1000 °C.

¢ (Quantidade de vapor que entra no reformador, NI,HZO’ variando entre 0,02 ¢ 0,03,

com estas proporg¢des a relacao H,O : CHy variam de 2 a 3..
e Temperatura do gas de sintese na entrada do reator de Shift de alta. Foi dada a
liberdade de variar entre 338 K, limite Pinch no Evaporador, e 500 K.
O equilibrio quimico mantém a tendéncia de aumentar a quantidade de H, produzido
quando se eleva a temperatura da reforma. A seguir, a figura 7.14 mostra a variacdo da
irreversibilidade total do processo e da producao de H, com o aumento da temperatura da reforma

(todos os demais parametros da otimizagao foram mantidos constantes).

2450 N———SS 0,0295
2400 | 0,029
2350 |- lo,0285
N I ]
F 2000} {o.028 @
3 2250 lo,0275 £
£ i i %5
2 2200f {0027 g
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T4 [K]

Figura 7.14 — Impacto da temperatura da reforma na geracdo de irreversibilidade e

producdo de H;

A geracdo de irreversibilidade tem um minimo em torno de 908°C. A razdo deste minimo ¢
que o gas de purga, queimado no reformador, desempenha papel importante no fornecimento de

calor para a reforma. Para temperaturas abaixo de 908 °C o reformador passa a funcionar
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queimando apenas o gas de purga e a temperatura passa a ser controlada pelo excesso de ar. Este
excesso de ar aumenta a geracdo de irreversibilidade do processo causando a inflexdo da curva de
irreversibilidade, conforme se observa na figura 7.14.

O impacto sobre a irreversibilidade e sobre a eficiéncia geral do processo teve a mesma
tendéncia que no caso 1: tanto a irreversibilidade quanto a produ¢dao de H, aumentaram com o
aumento da quantidade de dgua injetada no reformado para os limites estabelecidos. Indicando
claramente que seu aumento provoca aumento tanto da formacdo de H, quanto na geragdo de
irreverssibilidade. Esta tendéncia pode ser vista na figura 7.15.

Conforme esperado, o impacto que a temperatura do gas de sintese na entrada no reator de
Shift seguiu a mesma tendéncia do caso 1: dentro dos limites estipulados seu aumento ¢ benéfico
para minimizar a geracdo de irreversibilidade porém prejudica a formacao de H,. Este efeito pode

ser observado na figura 7.16.
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Figura 7.15 — Impacto da variagdo da relagdo H,O : CH4 sobre a irreversibilidade total do

processo e a producdo de Hj
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Figura 7.16 — Impacto da variacdo da temperatura na entrada do reator de Shift sobre a

irreversibilidade e a formacao de H,

O resultado da otimizagdo destes parametros operacionais em busca do objetivo de maior
producdo de H, foi minima temperatura na entrada dos reatores de Shift, T4 = 65°C; maxima
quantidade de vapor entrando no Reformador, relagdio H,O : CHy igual a 3 : 1 e; méxima
temperatura de Reforma; T3 = 1000°C

Com estes parametros operacionais o processo foi capaz de produzir 0,03083 kmol/s de H;
gerando uma irreversibilidade total de 3154 kW. A eficiéncia do processo ficou em 70,9%.

A seguir, a tabela 7.19 traz a composi¢ao dos custos exergéticos unitarios do processo tanto

para a TEC quanto para a Analise Funcional.

Tabela 7.19 — Custos exergéticos unitarios para a maxima produgdo de H;

Teoria do Custo Exergético Analise Funcional
H, 1,414 H; 1,409
CO, 1,266 CO, 1,467
W 2,823 W 3,721
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Os resultados mostram que o custo exergético unitario do H; ficou praticamente igual nas
analises pela TEC e pela Anélise Funcional, o0 mesmo ndo se verificando em rela¢do aos custos
exergéticos unitarios do CO; e da poténcia produida.

O resultado da otimizagdo em busca do objetivo de menor geragdo de irreversibilidade foi
maxima temperatura na entrada dos reatores de Shift, T4 = 500°C; minima quantidade de vapor
entrando no Reformador, relacdo H,O : CH4 igual a 2 : 1 e; temperatura de Reforma,
T3 =925,8°C

Com estes parametros operacionais o processo foi capaz de produzir 0,02573 kmol/s de H,
gerando uma irreversibilidade total de 1977 kW. A eficiéncia do processo ficou em 74,9%.

A seguir, a tabela 7.20 traz os custos exergéticos unitarios do processo tanto para a TEC

quanto para a Andlise Funcional.

Tabela 7.20 — Custos Exergéticos unitarios para a minima geracdo de irreversibilidade

Teoria do Custo Exergético Analise Funcional
H, 1,311 H, 1,308
CO, 1,22 CO, 1,364
w 2,827 W 3,448

Comparando os dois casos, chega-se a conclusdo que entre a maior eficiéncia do processo e
a maior producdo de hidrogénio, a quantidade de H, aumentou em 20%, enquanto a

irreversibilidade total do processo aumentou 59%.

7.3 Processo de Reforma Autotérmica com turbina movida a Gas Natural

A analise da cogeragdo no processo AtR tem os mesmos pardmetros de cogeracdo usados
no processo SMR.

A turbina funciona movida a gas natural da mesma fonte que alimenta o processo. Os gases
quentes que saem da turbina sdo injetados na camara de combustdo do reformador para auxiliar
na queima do gas de purga que continua a ser queimado. A figura 7.17 traz uma representacao

esquematica do processo com a turbina a gas acoplada.
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7.3.1 Analise Exergética

Existem duas entradas de metano no processo: reforma e turbina a gas. Estas modificacdes
na entrada de gas no processo provocam alteragdes no balanco de exergia.

Desprezando a exergia do ar e fazendo o balanco de exergia na turbina a gés:
F:EXF,GT — EXE,GT (726)
Py = WProd (7.27)

Refazendo os balancos de exergia no reformador, as equagdes (6.19), (6.21) e (6.23)

passam a ser substituidas, respectivamente, por:

F= (EX11 + EXz,Ar + EXE,GT) - EXl,bg (728)
Fen = (Excni1 + Excnz,ar + EXehi,gT) — EXcnibe (7.29)
Pp, =EXpp3 - EXppy - EXpro 0, + EXpn1bg - EXpho,ar - EXpni2 = EXphp gt (7.30)
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O balango do misturador 1 precisa considerar a extracdo de gés que vai para a turbina, as

equacdes (6.32), (6.34) e (6.35) sd@o modificadas, respectivamente, para:

EXe = EX4,H20 + (EXI,CH4 —Ex F,GT) (73 1)
Fpy = EXppa 0 + (Ex Ph1,CH, — EXphr,GT )- Expp,y (7.32)
Fop = Excpan,o + (EXChl,CH4 —EXchrGr )-Ex (7.33)

Estas mudancas de fluxo levam a mudangas de composi¢ao ao longo do processo. A tabela

7.21 traz as novas composi¢des molares dos fluxos.

Tabela 7.21 — Composi¢do molar dos principais fluxos envolvidos na reforma autotérmica

Fluxo CH4 CO CO, H, H,O 0O, N2
10 0,00321 | 0,004556 | 0,008918 | 0,9791 | 0,004266 - -
11 0,01628 0,02310 | 0,04523 | 0,8938 | 0,02163 — —
Bg - — 0,02718 — 0,3045 0,6526 | 0,01577

Nao houve variacdo significativa na composi¢do molar dos fluxos. Os fluxos que foram
modificados pela injecdo dos gases exaustos da turbina foram os fluxos resultantes da unidade de
absor¢ao. Como variou a composicao do gas que sai do reformador, isto afetou sua capacidade de
transferir calor modificando a composicao do fluxo 10 e, consequéntemente, do fluxo 11.

Com base na composi¢do molar, e nas hipdteses previamente expostas, foram calculadas as
exergias total, fisica e quimica dos fluxos. A tabela 7.22 traz os novos valores de exergia dos
fluxos que sofreram alguma variagao.

Estes valores de exergia servem para calcular as irreversibilidades geradas em cada volume
de controle e também sua eficiéncia. Os valores de irreversibilidade e de eficiéncia estdo expostos

na tabela 7.23.
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Tabela 7.22 — Exergia dos fluxos, com referéncia a 0,01 kmol/s de metano que entra no

reformador.
Fluxo Expn (kW) Excn (kW) Ex (kW)
24,0 1.4 2,1 3,5
41,0 0,1 0,8 0,9
Och, 37,4 9043,0 9080,0
len, 109,3 9043,0 9152,0
Le 391,9 40,8 4327
Db 267,7 40,8 308,5
30 4,0 40,8 44.8
Oar (c€) 0,0 0,0 0,0
L 41 0,0 41
lo, 0,0 12,6 12,6
20, 477 12,6 60,3
| 1471,0 8290,0 9761,0
2 1577,0 8290,0 9867,0
3 1805,0 8342,0 10147,0
4 3833 8185,0 8568,0
5 4489 8081,0 8530,0
6 3412 8075,0 8416,0
7 3453 8064,0 8409,0
8 333,8 8064,0 8397,0
9 315,7 8065,0 8381,0
10 237.8 7930,0 8168,0
1 0,1 1536,0 1536,0
CO, 12,5 187,5 200,0
H, 166,9 6397,0 6564,0

Foram mantidas as defini¢des de eficiéncia aplicadas no capitulo 6.
De acordo com os resultados da tabela 7.23 vé-se que nao houve variagao significativa no
funcionamento dos equipamentos. O consumo de poténcia pelas unidades ¢ mostrado na tabela

7.24.
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Tabela 7.23 — Eficiéncia exergética dos volumes de controle

Volume de Controle Ir (kW) | Ir (% Total) € ¢
HR1 17,92 0,7696 0,8557
HR2 108,2 4,65 0,929
HR4 7,383 0,3171 0,3583
HTSR 37,53 1,612 0,6363
LTSR 7,225 0,3103 0,3576
Misturador 1 134,1 5,761 0,9864
Misturador 2 11,05 0,4748 0,8483
Compressor de O, 2,959 0,1271 0,9416
Produc¢do de O, 44,39 1,907 0,2217
Compressor de CHy 7,609 0,3269 0,9044
Bomba 1 de Agua 0,1104 0,004741 0,8001
Bomba 2 de Agua 0,1898 0,008152 0,8403
Reformador 910.4 39,11 0,1944
Unidade de Absor¢ao 481,3 20,67 0,1061 | 0,9722
Unidade de Adsor¢ao 67,85 2,914 0,04131 | 0,9917
Turbina a Gas 445 19,192 0,3754
Chaminé 44,76 1,923
Global 2328 100 0,744

Nota-se que a maior variacao ocorreu no reformador, que teve aumentada sua geragao de
irreversibilidade. Mesmo assim sua eficiéncia variou muito pouco.

A turbina a gés foi responsavel por quase 20% da irreversibilidade do ciclo. Isto indica a
importancia que a geracdo de energia elétrica tem no mesmo.

A geragdo de irreversibilidade aumentou em torno de 25%. Este aumento se concentrou no
reformador e na turbina a gis e foi o responsavel pela queda na eficiéncia do processo, que

passou de 77,8% para 74,4%.

181



Tabela 7.24 — Consumo de poténcia de acionamento pelas unidades

Volume de Controle | W (kW) | W (%)
Compressor de CHy 79,59 29,8
Compressor de O, 50,65 18,9
Produgao de O, 57,03 21,3
Bomba 1 de Agua 0,552 | 0,2
Bomba 2 de Agua 1,188 | 04
Bomba 2 de Absorvente | 22,55 8,4
Compressor de CO2 55,91 20,9
Total 267,47 | 100

De acordo com a tabela 7.24, vé-se que a tendéncia de distribuicao de consumo de poténcia

permaneceu semelhante ao caso base.

7.3.2 Teoria do Custo Exergético

Analisar o processo com a TEC exige adaptacdes em algumas das equagdes usadas no caso
base.

Inicialmente a equacao (6.55) deixa de existir, pois a energia elétrica ¢ gerada no proprio
processo.

A corrente de gés que alimenta a turbina tem o custo exergético unitario igual ao da

corrente de metano que ¢ comprimida no compressor de gas:

kpgr =kicn, (7.34)

Semelhante a hipotese adotada nos casos 1 e 2, o custo exergético unitario da corrente dos

gases de exaustdo da turbina ¢ igual ao da energia elétrica gerada.
kegr = kw (7.35)

O custo exergético unitario da corrente de gases quentes que saem da camara de combustao

do reformador ¢ determinado pelo custo exergético médio das correntes que entram na camara.
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* * *
Exll + EXlar + EXE GT

Kipe = 7.36
1bg EXll + EXlar + Ex E,GT ( )

Da corrente 1 sai a alimentagdo para a turbina. O custo desta derivagdo que ocorre antes do

trocador HR2 deve ser abatido do custo que entra no HR2.
EX2 = (EXI - EXF,GT )+ EXE,HZO ( 737)
O balancgo no reformador passa a contabilizar o custo do fluxo de gas que vem da turbina:
Ex3 —Ex) —Ex; o, =Ex| a +Ex|) + Expgr — EX| g (7.38)

Os custos exergéticos sdo calculados de acordo com estas equagdes e as demais da se¢do
6.3. A seguir a tabela 7.25 traz os custos exergéticos do processo AtR com cogeracdo, caso 3.

Comparando os resultados da tabela 7.25 com os da tabela 6.6 nota-se que o custo
exergético unitario do H, aumentou de 1,278 para 1,345. O custo exergético do CO, praticamente
permaneceu estavel, efeito da injecdo dos gases de exaustdo da turbina na camara de combustdo
do reformador.

A produgdo de O; ¢ totalmente dependente da energia elétrica. Tendo o custo exergético da
energia sido aumentado 157%. Este efeito se propagou diretamente sobre os custos exergéticos
unitarios do O,, tanto da separagdo quanto da compressao.

Nota-se também o aumento do custo exergético unitario dos gases que saem do reformador,
passaram de 1,27 para 1,354. Este aumento reflete o maior custo dos gases que entram no

reformador.
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Tabela 7.25 — Custos exergéticos dos fluxos

Fluxo Ex (kW) k Ex’ (kW)
OH,0 12,08 | 12,08
Th,0 12,52 1,078 13,5
21,0 61,81 1,419 87,73
31,0 62,81 1,445 90,79
4H,0 1478 1,329 1964
0 55,95 1,23 68,81
21,0 3,496 1,235 4318
31,0 0,00E+00 | 1,236 | 7.89E-19
r4H,0 0,8932 | 1236 1,104
OcH, 9080 | 9080
len, 9152 1,015 9285
Ibg 432,7 1,354 585.,9
2be 308,5 1,354 417.8
3bg 44.76 0 0
Oar (cc) 0 1 0
lar 4,122 3,451 14,22
lo, 12,64 11,6 146,7
20, 60,34 4,59 276,9
| 9761 1,076 10504
2 9867 1,082 10672
3 10147 1,23 12479
4 8568 1,23 10537
5 8530 1,235 10537
6 8416 1,235 10396
7 8409 1,236 10396
8 8397 1,236 10381
9 8381 1,239 10381
10 8168 1,331 10870
1 1536 1,331 2044
CO, 200 1,331 266,2
H, 6564 1,345 8826
Whprod 267.,5 2,572 687,9
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7.3.3 Analise Funcional

As hipoteses para implementar a Analise Funcional sdo as mesmas da se¢do 6.3, com a
diferen¢a que o volume de controle 12 opera normalmente fornecendo a energia elétrica de que o
processo todo necessita com a possibilidade de fornecer excedente.

As modificagdes necessarias comecam pelos insumos e produtos referentes a turbina a gas.

A turbina recebe um insumo quimico e fornece como produto a energia elétrica e gases

aquecidos:
Ci2 = Fonor (7.39)
Onde Fengt = EXchr 6T - EXcheGT (7.40)
XIIT = Pyyar (7.41)
Onde Fenot = EXphe.oT — EXphr,GT (7.42)
XIIW = Pqgr (7.43)

As equagoes (6.131) e (6.132) passam a ser escritas como:

T=ST+FT+IT+IT+IIT+IVT+ VT + VIT + VIIT + VIIIT + XIT + XIIT + XIVT
(7.44)

Ch = SC + FC + IIIC + IXC + XC + XIIIC (7.45)

A equagdo (6.132) deixa de existir pois 0 custo exergético unitario da energia elétrica passa
a ser determinado pelo funcionamento da turbina.

A equacdo (6.142) incorpora o custo exergético unitario do insumo da turbina (kcj2) e dos

trocadores de calor HR4 (kcs) e HRS (kcg):

kes = kes = kee = ke = keg = koo = keiz = keas = keae (7.46)
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As tabelas 7.26, 7.27 e 7.28 trazem os resultados dos célculos com estas novas hipoteses.

Tabela 7.26 — Custos exergéticos dos fluxos de entrada e saida

Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
S 12,08 12,08 1 H, 8807 6564 1,342
F 9080 9080 1 CO, 284,7 200 1,423
Whrod | 908.4 2662 | 3413
Tabela 7.27 — Custos exergéticos dos fluxos de exergia quimica
Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
SC 12,08 12,08 1 C3 1929 1507 1,28
FC 9043 9043 1 C5 174,9 136,7 1,28
IIC 126,3 39,08 3,231 Cé6 0 0 1,28
IXC 1960 57,11 34,31 C7 132 103,2 1,28
XC 263 2,923 89,95 C8 14,39 11,24 1,28
XIIC 193,7 12,64 15,32 C9 8,254 6,451 1,28
Ch 11597 9166 1,265 C12 913,7 714,1 1,28
CI5 0 40,79 0
C17 0 62,02 0
C25 8185 6397 1,28
C26 239,9 187,5 1,28

Na tabela 7.26 vé-se que o custo exergético unitdrio do H; ficou em 1,342, e do CO; em
1,423. Comparando com os do caso base nota-se que aumentaram, refletindo a diminuicao da
eficiéncia exergética do processo.

O custo exergético unitario do produto quimico da unidade de absor¢do diminuiu de 41,25
para 34,31 e da unidade de adsor¢do permaneceu estavel. A diminuicdo do custo exergético
unitario da corrente IXC foi influenciada principalmente pela diminuicdo dos custos exergéticos
térmicos.

De acordo com os resultados mostrados na tabela 7.28 vé-se que os custos exergéticos das
correntes térmicas diminuiram em relacdo ao caso base. Esta diminui¢ao resulta de uma

composicdo complexa de fatores. Dentre os fatores importantes pode-se citar a diminui¢do dos
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custos que compdem o fluxo VT, que ¢ o maior fornecedor de exergia fisica. O custo exergético

unitario da exergia quimica também teve influéncia importante nesta composi¢ao de custos.

Tabela 7.28 — Custos exergéticos dos fluxos de exergia fisica

Fluxo Ex (kW) Custo (kW) k Fluxo Ex (kW) Custo (kW) k

ST 0 0 1 T 8272 2313 3,576
FT 37,37 37,37 1 T4 461,2 124,1 3,716
IT 1,875 0,4417 4,245 T5 5153 1387 3,716
1T 4,036 0,9986 4,041 T6 42,75 11,5 3,716
11T 1802 557,9 3,231 T9 1685 4534 3,716
IVT 461,2 106,2 4,343 T10 263 70,77 3,716
VT 5328 1415 3,765 T15 0 3,965 0
VIT 42,75 4,121 10,37 T16 0 11,05 0

VIIT 132 65,64 2,011 T17 0 72,09 0

VIIT 14,39 4,02 3,579 T25 620,3 166,9 3,716

XIT 270,3 71,98 3,755 T26 46,46 12,5 3,716
XIIT 5,302 1,561 3,396
XIVT 172 47,69 3,607

7.3.4 Geracao de Excedente Elétrico para venda

A geragdo de excedentes de energia elétrica no caso 3 foi feita de acordo com os demais
casos. A energia elétrica gerada variou desde a auto-suficiéncia até trés vezes o consumo do
processo, podendo exportar o dobro do que consome.

O impacto sobre o comportamento da irreversibilidade, eficiéncia e custos exergéticos
unitarios seguiu a mesma tendéncia verificada para os casos 1 e 2.

Como a turbina a géas tem menor eficiéncia do que o processo AtR, o aumento da energia
gerada traz como impacto aumento da irreversibilidade do processo e diminuigdo da eficiéncia
exergética.

A figura 7.18 ilustra a variagdo da irreversibilidade e da eficiéncia com o aumento do

excedente de eletricidade gerado.
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Figura 7.18 — Variacdo da irreversibilidade total do processo e da eficiéncia de acordo com

o excesso de eletricidade gerada.

Os custos exergéticos unitarios do CO, e do H, tiveram um pequeno aumento (menos de
1%) com o aumento da quantidade de eletricidade gerada. Enquanto a geragdo de eletricidade
aumentou 215%, passando de 267,5 kW (Exced = 0) para 843,8 kW (Exced = 2). A figura 7.19

traz a variacao dos custos exergéticos do CO; e do H; pela TEC.

T T T T T T T T T
1,348 1,364
1,344 1,36
o ~
W 1,34 1,356 9
< =
) e
o <
< 1,336 1,352
1,332 1,348
1,328 1,344

Exced

Figura 7.19 — Variacdo dos custos exergéticos unitarios do CO; e do H, de acordo com a

TEC, caso 3
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Os custos exergéticos unitarios calculados pela Analise Funcional seguiram a mesma
tendéncia verificada nos casos 1 e 2 e diminuiram com o aumento do excedente de energia

gerada. Esta tendéncia pode ser vista na figura 7.20.
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Figura 7.20 — Variacdo dos custos exergéticos unitarios do CO; e do H, de acordo com a

Analise Funcional

O custo exergético unitario da poténcia gerada ¢ fixo quando analisado pela TEC e vale
2,572, ndo tendo alteragdo significativa com o aumento de “Exced”. Se analisado pela Andlise
Funcional, apresenta tendéncia de queda dentro da variagdo analisada. Esta tendéncia pode ser
vista na figura 7.21.

Embora o custo exergético unitdrio da poténcia gerada diminua com o aumento do
excedente de energia elétrica, este aumento ndo compensa em termos quantitativos o aumento da
energia. Por este motivo as tendéncias da irreversibilidade e da eficiéncia do processo ndo se

alteram.
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Figura 7.21 — Variagdo do custo exergético unitario da poténcia gerada quando varia o

excedente de energia elétrica produzida

7.3.5 Otimizacao do Processo

Para a otimizacdo foram investigadas as influéncias de 4 pardmetros do processo:

e Temperatura da reforma, que pode oscilar entre 900°C e 1000°C

e (Quantidade de vapor que entra no reformador, variando entre 0,035 e 0,055, com
estas proporcdes a relacdo H,O : CHy varia de 3,5 a 5.5.

e Temperatura do gas de sintese na entrada do HTSR. Foi dada a liberdade de variar
entre o limite Pinch (que para as atuais condi¢des ¢ 418 K, mas pode ser alterado) e
460 K, acima deste valor o trocador HR2 ndo supre o calor necessario para evaporar o
fluxo de vapor.

e Temperatura do gas de sintese antes do LTSR, foi dada a liberdade de variar entre a
temperatura do Pinch do HR3, troca com a corrente de absorvente, e a temperatura de
saida do HTSR.

A influéncia de cada uma destas variaveis ¢ mostrada nas figuras 7.22 a 7.25 variando-se
uma de cada vez enquanto as demais permanecem com os valores usados na se¢ao 7.3.1.

O aumento da temperatura de reforma traz como conseqiiéncia o aumento da
irreversibilidade, que esta ligado ao efeito da combustdo dentro do reformador. A formagao de H;

¢ prejudicada com este aumento. Este resultado difere do processo SMR, caso base e casos 1 e 2.
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A figura 7.22 ilustra a influéncia da temperatura da reforma sobre a formagao de H, e geragao de

irreversibilidade.
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Figura 7.22 — Impacto da temperatura da reforma na gera¢do de irreversibilidade e

producdo de H»

A quantidade de agua injetada no reformador tem papel importante na formagdo de H,,
porém sua importancia € inferior a da temperatura de reforma. Aumentar a relagdo entre vapor e
metano, dentro dos limites propostos, provoca aumento da irreversibilidade numa fungao
monotonica. Com relacdo a formacdo de H, nota-se pela figura 7.23 que ha um ponto de maxima
formacao de H, quando a propor¢dao H,O : CH4 esta por voltade 4 : 1.

O aumento da temperatura na entrada do HTSR provocou impacto negativo tanto na
formacdo de H, quanto na geracao de irreversibilidade. Dentro dos limites propostos a fungdo de
geracdo de irreversibilidade foi crescente monotonica, € a de formagdo de H, foi decrescente
monotonica. Esta influéncia pode ser vista na figura 7.24.

O impacto da temperatura na entrada do LTSR foi de diminuir a geracdo de
irreversibilidade com seu aumento. A formagdo de H, apresentou um méaximo quando a

temperatura se situou por volta de 510 K. A figura 7.24 ilustra este comportamento.
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Figura 7.23 — Impacto da relacdo H,O : CH4 na geragdo de irreversibilidade e producao de
H»
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Figura 7.24 — Impacto da temperatura na entrada do HTSR para a geracdo de

irreversibilidade e produgdo de H;
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Figura 7.25 — Impacto da temperatura na entrada do LTSR para a geracdo de

irreversibilidade e produgdo de H;

Fazendo a otimizagdo em busca da maior produgdo de H, a simulagdo convergiu para os
seguinntes valores: T3 = 1173,15 K (900 °C); relacdo H,O : CH4 igual a 5,5; T4 = 396,7 K
(123,6 °C) e; T6 =488 K (214,8 °C).

Com estes parametros operacionais o processo foi capaz de produzir 0,0275 kmol/s de H;
gerando uma irreversibilidade total de 2147 kW. A eficiéncia do processo ficou em 76,1%.

A seguir, a tabela 7.29 traz a composi¢do dos custos exergéticos unitarios do processo tanto

para a TEC quanto para a Andalise Funcional.

Tabela 7.29 — Custos exergéticos unitarios para a maxima producao de H,

Teoria do Custo Exergético Anédlise Funcional

H, 1,314 H, 1,313
CO, 1,13 CO; 1,365
W 2,572 W 3,398

A busca da minima geragao de irreversibilidade ocorreu com as variaveis encostando nos
limites impostos: a temperatura de reforma ficou em 1173,15 (900°C); a relagdo H,O : CH4 ficou

no minimo estipulado; a temperatura na entrada do HTSR ficou em 397,9 K (124,8°C), limitada
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pelo Pinch do HR2 e; a temperatura na entrada do LTSR ficou em 503,9 K (230,8 °C) eliminando
o uso do HR3 (que troca calor com a unidade de absor¢ao) e do proprio LTSR.

Com estes valores para as variaveis chegou-se a geracdo de irreversibilidade de 2136 kW e
produgdo de H, 0,02716 kmol/s. A eficiéncia do processo ficou em 75,91%.

A seguir, a tabela 7.30 traz a composicao dos custos exergéticos unitarios do processo tanto

para a TEC quanto para a Anélise Funcional.

Tabela 7.30 — Custos exergéticos unitdrios para a maxima produ¢do de H,

Teoria do Custo Exergético Andlise Funcional
H, 1,318 H, 1,317
CO, 1,303 CO; 1,37
W 2,572 Y 3,398

Conforme pode-se observar, pela comparagdo entre as tabelas 7.29 e 7.30, a diferenga entre
0s custos exergétios unitarios foi pequena. A produgcdo de H, variou cerca de 1% e a
irreversibilidade 0,5%. Este fato indica que a produgdo de H, e a irreversibilidade sdo pouco

sensiveis a esta variacao dos pardmetros otimizados.

7.4 Processo de Reforma Autotérmica com turbina movida a Gas de Sintese

A implementagdo deste calculo baseia-se na simulagdo da se¢do 7.3 com a variante que a
turbina é movida a gas de sintese que € extraido na saida do reformador.

A figura 7.25 traz a representacdo esquematica do processo com a turbina acoplada ao
mesmo, recebendo parte do fluxo de gas de sintese e com os gases de exaustdo direcionados para
a camara de combustao do reformador.

A extra¢do do gas de sintese na saida do reformador provocou maior impacto do que no

processo SMR ( caso 2).
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Figura 7.26 - Representacao esquematica do processo de reforma autotérmica do metano com cogeracdo movida a gés de sintese.
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7.4.1 — Analise Exergética

De acordo com a figura 7.26, pode-se perceber que ha somente uma entrada de gas natural
no processo que ¢ para alimentar o reformador. O gas que sai do reformador é parcialmente
desviado para a turbina a gas.

A seguir sdo listadas as equagdes descritas no capitulo 6 que precisam ser modificadas para
a reforma autotérmica com cogeracdo via gas de sintese.

Fazendo a andlise na turbina vé-se que as equacgdes (7.26) e (7.27) descritas na se¢do 7.3.1

se repetem:

F:EXF,GT - EXE,GT (747)
Py = Whroq (7.48)

Ao contrario do caso 3, no caso 4 a exergia fisica do gas de sintese ¢ maior do que a exergia
do gés de exaustdo da turbina. Isto leva a turbina a ter dois insumos, um fisico e outro quimico.

Estes insumos podem ser escritos como:
Fen = Exenr.aT — EXehegT (7.49)
Fph = EXphr,gT — EXphE,GT (7.50)

O reformador sofreu forte impacto com a instalagdo da turbina consumindo parte do géas de
sintese. A influéncia da turbina propagou-se por todo o processo e em especial o reformador teve
redefinidas sua fung¢des de insumo e produto.

Refazendo os balangos de exergia no reformador, as equagdes (6.19), a (6.23) deixam de
existir e sdo substituidas por outras. As equagdes (6.20) e (6.22) resultariam em produtos
negativos. Por este motivo as equacdes insumo e produto de exergia total, (6.19) e (6.20), foram

eliminadas. A equagdo (6.21) passa a ser substituida por:

Fen = (Excn,11 + Exchiar) = Excnipg ¥ Excpy + EXcp 0, —Excps (7.51)
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Pp, =EXpp3 - EXppy - EXpro 0, + EXpn1 bg - EXpho,ar - EXph11 = EXppe g1 (7.52)

O balango de exergia no trocador de calor HR2 deve considerar a extragdo de gas. A

equacdo (6.13) passa a ser substituida por:

F=(Ex; —Expgr )- Exq -Ex, p0 (7.53)

Decompondo a exergia, as equacdes (6.15) e (6.16) passam a ser escritas como:
Fon = (EXpy3 — EXpi 1 )~ EX pyg - EXppr1,1,0 (7.54)
Fen = (EX cns — EXprp.gr )~ EX (g - EX chri,1,0 (7.55)

Refazendo os balangos material e de energia chega-se as nova composi¢cdes molares dos

fluxos que estdo mostradas na tabela 7.31.

Tabela 7.31 — Composi¢ao molar dos principais fluxos envolvidos na reforma autotérmica

Fluxo CH4 CO CO, H, H,O 0O, N2
1 0,2000 - — — 0,8000 — —
3 0,0006 0,0657 0,0767 | 03185 | 0,5385 - -
4 0,0009 0,1090 0,1273 | 0,5284 | 0,2344 - -
5 0,0009 0,0146 02217 | 0,6228 | 0,1399 - -
6 0,0011 0,0162 02466 | 0,6927 | 0,0434 - -
7 0,0011 0,0026 0,2602 | 0,7063 | 0,0298 - -
8 0,0011 0,0026 0,2602 | 0,7063 | 0,0298 - -
9 0,0011 0,0027 02672 | 0,7252 | 0,0038 - -
10 0,0015 0,0036 0,0089 | 0,9817 | 0,0043 - -
11 0,0075 0,0187 0,0458 | 0,9062 | 0,0219 - -
Bg - - 0,0237 - 03104 | 06502 | 0,0157

Com base nas hipdteses iniciais e nas novas composi¢des molares, a simulagcdo apontou

para novos valores de exergia dos fluxos que estd descrita na tabela 7.32
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Tabela 7.32 — Exergia dos fluxos, com referéncia a 0,01 kmol/s de metano que entra no

reformador.

Fluxo Expn (kW) Excn (kW) Ex (kW)
OH,0 0,0 9,0 9,0
Ih,0 0,3 9,0 9,3
2H,0 34,8 36,0 70,8
31,0 35,8 36,0 71,8
4H,0 1442,0 36,0 1478,0
0 42,5 22,7 65,3
21,0 2.3 3,5 5,7
31,0 0,0 0,0 0,0
41,0 0,1 0,8 0,9
Och, 34.4 8317,0 8351,0
len, 100,6 8317,0 8417,0
e 275,3 28,7 304,0
Do 188,1 28,7 216,8
3 2.8 28,7 31,5
Oar (cC) 0,0 0,0 0,0
L 2.4 0,0 2.4
lo, 0,0 25,8 25.8
20, 97,1 25,8 122,9
| 1471,0 8290,0 9761,0
2 1541,0 8290,0 9831,0
3 1843,0 6833,0 8676,0
4 316,7 5979,0 6296,0
5 369,7 5897,0 6266,0
6 264,3 5883,0 6148,0
7 265,7 5877,0 6143,0
8 258,1 5877,0 6136,0
9 2432 5878,0 6121,0
10 1732 5751,0 59240
1 0,1 1080,0 1081,0
CO, 11,5 172,3 183,8
H, 121,9 4672,0 4794,0
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Com base nestes valores de exergia pode-se calcular as irreversibilidades geradas e as

eficiéncias dos volumes de controle, que constam da tabela 7.33.

Tabela 7.33 — Eficiéncia exergética dos volumes de controle

Volume de Controle Ir (kW) | Ir/Ir Total € g

HR1 17,0 0,00502 0,8067

HR2 54,5 0,01611 0,9501

HR4 5,2 0,00153 0,3347

HTSR 29.5 0,00872 0,6434

LTSR 4,5 0,00133 0,3208
Misturador 1 134,1 0,03966 0,9864
Misturador 2 10,4 0,00309 0,8745

Compressor de O, 6.0 0,00178 09416

Producao de O, 90,4 0,02673 0,2217

Compressor de CHy 7,0 0,00207 0,9044

Bomba 1 de Agua 0,1 0,00002 0,8001

Bomba 2 de Agua 0,2 0,00006 0,8452
Reformador 2150,0 0,63590 0,1627 | 0,8074
Unidade de Absor¢ao 396,0 0,11710 0,1139 | 0,9702
Unidade de Adsor¢ao 49 4 0,01459 0,0384 | 0,9917

Turbina a Gas 395,8 0,11700 0,4795

Chaminé 31,5 0,00931

Global 17,0 1 0,5961

A tabela 7.34 traz o consumo de poténcia pelos volumes de controle do processo.
Comparando o consumo total de energia deste caso com o consumo dos demais, nota-se
que houve um aumento significativo. Enquanto os casos SMR, 1 e 2, o consumo ndo ultrapassou

146 kW e no caso foi 3, 267 kW, o consumo no caso 4 foi de 364 kW.
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Tabela 7.34 — Consumo de poténcia de acionamento pelas unidades

Volume de Controle | W (kW) | W (%)
Compressor de CHy 73,2 20,1
Compressor de O, 102,8 28,2
Produgao de O, 115,7 31,8
Bomba | de Agua | 0,4214 | 0,1
Bomba 2 de Agua 1,199 | 0,3
Bomba 2 de Absorvente| 19,45 5,3
Compressor de CO2 51,23 14,1
Total 364 100

7.4.2 Teoria do Custo Exergético

A semelhanga da secdo 7.3.2, a equagdo (6.57) deixa de existir, pois a energia elétrica ¢
gerada no proprio processo. A alimentacdo da turbina provém da corrente de gas que sai do

reformador, portanto a equagao (6.58) passa a contar com mais uma igualdade:
k3 = ks = kpgr (7.56)

Os fluxos que saem da turbina, poténcia elétrica e gases exaustos, possuem 0 mesmo custo

exergético unitario:
kE,GT = kw (757)

O balango de custos que leva ao céalculo do custo exergético unitario da corrente que entra
na camara de combustdo do reformador, que tem o mesmo valor da corrente 1y,, € modificado e a

equacdo (6.65) passa a ser escrita como:

* * *
EXll + Exlar + EXE,GT

Kipg (7.58)

Exll + EXlar + EXE,GT

O balanco de custos exergéticos na turbina fica como:
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Expgr = Expar + Exwar (7.59)
O balango de custos do reformador passa a ser:
Ex; —Ex; —Ex) o, = Ex| A + Ex]) + Expgr — EX] b (7.60)
O balango de custos no HR2 passa a contabilizar o desvio de parte do géas de sintese:
Ex41m,0 —EX3,0 = (EXZ —~Expgr )— Ex 4 —EX,1 1,0 (7.61)

Recalculando os valores de custos exergéticos chega-se aos valores da tabela 7.35.

De acordo com os valores da tabela 7.35 o custo exergético unitario do H, se situou em
1,68, acima do caso base e do caso 3. O custo exergético unitario do CO; ficou em 1,663,
também ficando acima do caso base e do caso 3. O custo exergético unitario da eletricidade ficou
em 2,847. Este aumento geral nos custos reflete a piora do desempenho exergético do processo
em relagao aos casos base ¢ caso 3.

Novamente os dois maiores custos exergéticos unitarios ficaram com as correntes de Oy,
producdo e compressao, € o terceiro maior com o ar aquecido. Permaneceram as razdes discutidas

na se¢ao 6.3 que causam este elevado custo exergético unitario.
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Tabela 7.35 — Custos exergéticos dos fluxos

Fluxo Ex (kW) k Ex’ (kW)
OH,0 9,014 | 9,014
Th,0 9,343 1,09 10,18
21,0 70,78 1,692 119,8
31,0 71,77 1,716 1232
4H,0 1478 1,59 2350
0 65,26 1,524 99,47
21,0 5,746 1,531 8,799
31,0 0 0 0
r4H,0 0,8545 1,532 1,309
OcH, 8351 | 8351
len, 8417 1,017 8559
Ibg 304 1,763 535.,9
2be 216,8 1,763 382,2
3bg 31,5 0 0
Oar (cc) 0 1 0
lar 2,436 4781 11,65
lo, 25,75 12,81 329.9
20, 122,9 5,069 622,9
| 9761 1,118 10908
2 9831 1,125 11062
3 8676 1,524 13223
4 6296 1,524 9595
5 6266 1,531 9595
6 6148 1,531 9413
7 6143 1,532 9413
8 6136 1,532 9402
9 6121 1,536 9402
10 5924 1,663 9851
1 1081 1,663 1797
CO, 183,8 1,663 305,6
H, 4794 1,68 8054
Whprod 364 2,847 1036
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7.4.3 Analise Funcional

A Andlise Funcional para esta variante de cogeracao ¢ parecida com a do caso 3. Algumas
mudancas no equacionamento precisam ser feitas para adaptar a mudanga de alimentagdo da
turbina.

Dados os valores de exergia das correntes e a alimentagdao da turbina, vé-se que a mesma
possui dois fluxos insumo, quimico e fisico, € um fluxo produto, energia elétrica. Podem ser

discriminados como:
Ci2 = Foner (7.62)
T12 = thGT (763)

O balanco de custos no volume de controle 12 passa a ser:
EX12,W = EXC12 + EXT12 (764)

Com a extragdo do gés de sintese para alimentar a turbina a gas o reformador passou a
requerer maior quantidade de O,. Esta maior quantidade de O, consumiu tanto metano que a
exergia quimica dos gases que saem ficou menor do que a dos gases que entram. Portanto, o

reformador ndo tem mais um produto exergético quimico, portanto:
iCc=0 (7.65)

Fazendo os calculos com as adaptacdes descritas acima, € possivel escrever os novos
valores de exergia e de custos dos fluxos da Andlise Funcional, que constam das tabelas 7.36 a
7.39.

De acordo com os resultados da tabela 7.36, pode-se ver que o custo exergético unitario do
H; ficou maior do que o caso 3, passando de 1,342 para 1,671. O mesmo efeito ocorreu com o
custo exergético unitario do CO,, que passou de 1,423 para 1,905. O custo exergético da energia
elétrica gerada também foi maior, tanto a quantidade gerada aumento quanto seu custo unitario

passou de 3,413, no caso 3, para 5,202.
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Tabela 7.36 — Custos exergéticos dos fluxos de entrada e saida

O efeito combinado dos custos exergéticos quimico e fisico dos insumos da turbina

Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) K
S 9,014 9,014 | H, 8010 4794 | 1,671
F 8351 8351 1 CO, 350,1 183,8 | 1,905
Wy o4 1908 364 | 5202

elevaram o custo exergético da eletricidade acima do patamar exibido pelos demais casos.

Tabela 7.37 — Custos exergéticos dos fluxos de exergia quimica

Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k Fluxo | Custo (kW) | Ex (kW) k
SC 9,014 9,014 1 C3 3875 2566 1,51
FC 8317 8317 1 C5 248 164,9 1,51
1IC 0 0 9,333 C6 0 0 1,51

IXC 3221 49,93 64,47 C7 124,5 82,45 1,51
XC 401 1,867 215,2 C8 9,026 5,978 1,51

XIIIC 604,6 25,75 23,46 C9 20,13 13,33 1,51

Ch 12552 8403 1,494 Ci12 969,2 641,8 1,51
CI15 0 28,71 0
C17 0 62,02 0
C25 7055 4672 1,51
C26 260,2 172,3 1,51

Os custos exergéticos unitarios dos produtos quimicos das unidades de absorcdo e de
adsorcdo foram de 64,47 e 215,2, respectivamente. Este aumento em relacdo ao caso 3 reflete
principalmente o aumento global dos custos exergéticos provocado pela queda de eficiéncia do
processo.

Em relagdo ao caso 3, nota-se que os custos exergéticos unitarios térmicos tiveram, em
média, aumento da ordem de 77%. Em especial chama a atencdo o aumento dos custos unitarios
referentes ao reformador, IIIT, e aos trocadores de calor, IVT, VT e VIT.

A perda de eficiéncia do reformador foi fator preponderante para a queda de eficiéncia do
processo como um todo. Esta perda de eficiéncia foi grande o bastante para anular o produto

exergético IIIC e se refletiu no aumento do custo exergético unitario IIIT.
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Tabela 7.38 — Custos exergéticos dos fluxos de exergia fisica

Fluxo Ex (kW) Custo (kW) k Fluxo Ex (kW) Custo (kW) k

ST 0 0 1 T 16147 2148 7,506
FT 34,37 34,37 1 T4 682,8 87,22 7,817
IT 2,144 0,3295 6,503 TS 10196 1302 7,817
1T 6,253 0,9966 6,265 T6 59,51 7,602 7,817
IIT 3875 4154 9,333 T9 2832 361,8 7,817
IVT 682,8 70,26 9,705 T10 401 51,22 7,817
VT 10436 1406 7,403 T12 118,2 924 7,817
VIT 59,51 2,436 24,47 T15 0 2,787 0

VIIT 124,5 52,96 2,352 T16 0 10,43 0

VIIIT 9,026 1,467 6,327 T17 0 72,09 0

XIT 381,1 66,2 5,752 T25 954,5 121,9 7,817
XIVT 537 97,13 5,525 T26 89,92 11,49 7,817

O aumento do custo exergético unitario do trocador HR1, IVT, esta diretamente ligado a
perda de capacidade de troca de calor dos gases que saem da camara de combustdo do
reformador. E o aumento dos custos unitario das correntes VT e VIT esta ligado ao desvio de

porcao significativa do fluxo de gés de sintese.

7.4.4 Geracao de Excedente Elétrico para venda

A simulacdo do processo AtR com cogeragdo revelou que, nas condi¢cdes da simulagdo, ele
¢ incapaz de operar em situagdes onde o excesso de eletricidade, medido pela variavel “Exced”,
seja maior do que 0,2591. A razao disto € que nestas condigdes 23,7% do gas de sintese, fluxo
“3”, ¢ desviado para a turbina, o que compromete severamente o desempenho do processo. Além
do efeito de “queimar” o gas de sintese na turbina, o processo requer uma quantidade de poténcia
de acionamento significativamente maior. Entre ndo haver excedentes e atingir o patamar de
Exced = 0,2591 a poténcia consumida passa de 364 kW para 529 kW, aumentando 45%.

A seguir a figura 7.27 ilustra o efeito do aumento da geragdo de excedente sobre a geragao

de irreversibilidade e sobre a eficiéncia exergética do processo.
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Figura 7.27 — Impacto da geragdo de excedente de eletricidade sobre a geracdo de

irreversibilidade e eficiéncia do processo

Pode-se ver pela figura 7.27, tanto pela curva de irreversibilidade quanto pela curva de
eficiéncia, que a medida que a geracdo excedente aumenta o desempenho exergético do processo
diminui. Proximo do limite de Exced = 0,259 as curvas apresentam maior inclina¢do, indicando a
severidade da regido do grafico.

O efeito sobre os custos exergéticos unitdrios ¢ ilustrado nas figuras a seguir. A figura 7.28
traz o impacto sobre os custos exergéticos unitarios do H; e do CO; analisados pela TEC, a figura
7.29 traz os mesmos custos analisados pela analise funcional (AF), e a figura 7.30 traz os custos

exergéticos unitarios da poténcia gerada.
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Figura 7.28 — Impacto da geragdo de excedente de eletricidade sobre os custos exergéticos

unitarios do H, e do CO; (TEC)

Kcoz (AF)
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Figura 7.29 — Impacto da geracdo de excedente de eletricidade sobre os custos exergéticos

unitarios do H, e do CO; (AF)
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Figura 7.30 — Impacto da geragdo de excedente de eletricidade sobre os custos exergéticos

unitarios da poténcia gerada, (TEC) e (AF)

As figuras 7.28 a 7.30 mostram a mesma tendéncia de elevacdo dos custos exergético
unitarios do Hy, do CO, e da poténcia gerada. Todos os graficos tém o lado direito com
inclinagdo positiva ascendente, refletindo a piora do seu desempenho exergético.

E possivel observar que os custos exergéticos unitarios do H, e da poténcia gerada
calculados pela (AF) foram inferiores ao calculado pela TEC, invertendo-se em relacdo ao custo

do COz

7.4.5 Otimizacao do Processo

Para a otimizagao foram investigadas as influéncia de 3 parametros:

e Temperatura da reforma, que pode oscilar entre 900°C e 1000°C

¢ Quantidade de vapor que entra no reformador, variando entre 0,035 e 0,055, com
estas proporgdes a relacdo H,O : CHy variam de 3,5 a 5,5.

e Temperatura do gas de sintese antes do LTSR, foi dada a liberdade de variar entre a
temperatura do Pinch do HR3, troca com a corrente de absorvente, ¢ a temperatura de
saida do HTSR.

Para este caso, a temperatura de entrada do HTSR ndo serd parametro de otimizagdo do

processo como foi para os casos anteriores. A razdo disto ¢ que existe muito pouca flexibilidade
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para variar esta temperatura, pois dadas as caracteristicas do fluxo que atravessa o HR2 mudar
sua temperatura compromete a troca de calor com o vapor que ¢ formado fazendo com que este
saia saturado do trocador, o que ¢ indesejavel.

A figura 7.31 traz a variagdo da irreversibilidade do processo e a formac¢do de H, pelo
processo quando a temperatura da reforma varia. Pode-se observar que o aumento da temperatura
de reforma, tendo os demais parametros constantes, ¢ tanto com relagdo a irreversibilidade gerada
quanto com relac¢do a formacao de Ho.

A figura 7.32 mostra o impacto que a quantidade de vapor injetado no reformador exerce
sobre a irreversibilidade do processo ¢ a formagdo de H,. Pode-se observar que este aumento
diminui a formacao de H, ao mesmo tempo que aumenta a geragao de irreversibilidade. Portanto

a otimizagdo tende a diminuir, a0 maximo, a quantidade de vapor no reformador.
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Figura 7.31 — Influéncia da temperatura de reforma sobre a irreversibilidade e sobre a

formagao de H,
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Figura 7.32 — Influéncia da relagdo H,O : CH4 sobre a irreversibilidade e sobre a formagao

de H2

A figua 7.33 ilustra o impacto que a temperatura na entrada do LTSR tem sobre a geracao
de irreversibilidade e formacao de H,. Nota-se que o aumento desta temperatura beneficia tanto a

formacdo de H, quanto diminui a geragao de irreversibilidade.
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Figura 7.33 — Influéncia da temperatura na entrada do LTSR sobre a irreversibilidade e

sobre a formacao de H;
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As otimizagdes em busca dos dois objetivos convergiram igualmente para os mesmos
pardmetros operacionais. A temperatura de reforma situou-se no valor minimo estabelecido; a
relacdo H,O : CH4 ficou no valor minimo e a temperatura na entrada do LTSR no seu valor
maximo.

Com estes parametros operacionais o processo foi capaz de produzir 0,02231 kmol/s de H;
gerando 2794 kW de irreversibilidade. A eficiéncia ficou em 66,58%.

A seguir, a tabela 7.39 traz a composi¢ao dos custos exergéticos unitarios segundo TEC e a

AF.

Tabela 7.39 — Custos exergéticos unitarios para a maxima producao de H,

Teoria do Custo Exergético Anédlise Funcional
H, 1,502 H, 1,497
CO, 1,486 CO; 1,663
W 2,77 W 4,297

Importante notar que a temperatura maxima na entrada do LTSR significa eliminar o
trocador HR3, e conseqiientemente também eliminar qualquer fun¢do que o LTSR possa ter.
Estes resultados estdo baseados na simulacdo do processo. Fatores operacionais praticos podem
invalidar a hipdtese de equilibrio quimico e conduzir a situa¢des diversas desta que aqui esta

descrita e, talvez, requerer a presenga deste reator.

7.5 Conclusoes

Este capitulo fez a proposta de introduzir a cogeragdo nos processos de producdo de Hj
visando a investigacdo do comportamento dos mesmos. A cogeracao foi introduzida partindo da
simulagdo do caso base, tanto para o processo SMR quanto para o AtR. Sobre o processo com a
cogeragao funcionando foram feitas as andlises exergética e exergoecondmica dos quatro casos
estudados. Também foi feita uma investigagcdo preliminar sobre o efeito de produzir energia
elétrica em excesso, possibilitando sua venda, e também foram feitas otimizagdes nos quatro
casos com vistas a minima geragao de irreversibilidade e & maxima produgao de H,.

O resultado esperado era que houvesse aumento da irreversibilidade, diminuindo a

eficiéncia do processo visto que o caso base admitia a energia elétrica como um insumo primario.
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O custo exergético unitario da energia elétrica, adotado na analise feita no capitulo 6, ndo leva em
consideracdo o dispéndio de energia em sua producdo. Por estes motivos, os resultados obtidos
confirmaram a piora do desempenho exergético dos processos com cogeragao.

A Reforma Autotérmica, caso base, teve o melhor desempenho exergético com rendimento
exergético de 77,8%.

A eficiéncia exergética do caso 1 foi de 75,49%, do caso 2 foi de 75,73 contra 77,01% no
caso base. Houve uma discreta melhora com a turbina funcionando com gés de sintese que se
reflete nos custos exergéticos unitarios. A geracdo de irreversibilidade ndo ¢ um pardmetro
importante para a comparacao destes dois casos ja que as entradas sao diferentes.

A eficiéncia exergética do caso 3 foi de 74,4% e do caso 4 foi 59,6%. Observa-se que nao
houve melhora do caso 3 em relacdo ao caso 2. Ja o caso 4 teve o pior desempenho, contrariando
as expectativas de que teria comportamento parecido com o caso 3.

Em relagdo aos custos exergéticos unitarios, obtidos com a TEC, do H; ficou em 1,327 ¢ o
do CO; 1,216, caso 1. No caso 2, os custos, muito parecidos com os do caso 1, ficaram em 1,323
para o Hy e 1,215 para o CO..

Os custos exergéticos unitarios dos casos envolvendo AtR foram de 1,345 para o H e
1,331 para o CO,, caso 3 ¢; 1,68 para o H, e 1,663 para o CO,, caso 4.

A introducdo da andlise funcional provocou resultados atipicos nos custos exergéticos
unitarios, especialmente nos produtos das unidades de absor¢do e de adsor¢do. Estas unidades
tém como objetivo concentrar e separar o CO, e o H,. Elas possuem carater dissipativo forte,
apresentando um produto exergético pequeno em comparagdo com seus insumos. Isto provocou
em todos os casos um custo exergético unitario muito elevado das correntes produto das mesmas
em comparagao com as demais correntes.

A grande diferenca entre as exergias do H, e o CO; fez com que os resultados dos custos
exergéticos unitarios calculados com a AF fossem proximos aos calculados pela TEC,
especialmente na auséncia de excedentes de eletricidade.

Os custos exergéticos unitarios calculados com a AF para o caso 1 foram 1,346 para o H, e
1,398 para o CO,; para o caso 2 foram 1,344 para o Hy e 1,399 para o CO,. Para o caso 3 os
valores de custos exergéticos unitario foram 1,342 para o H, e 1,423 para o CO;; para o caso 4

foram 1,671 para o H; e 1,905 para o CO,.
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O processo SMR com cogeragdao movida a gas natural foi o processo que apresentou maior
flexibilidade quanto a possibilidade de geracdo de excedentes elétricos, devido a sua
caracteristica de ter a turbina funcionando com o gas que entra no processo. O processo AtR com
cogeracao movida a gas natural também teve boa flexibilidade por motivos parecidos com os do
SMR, caso 1. A extragdo do gas de sintese foi danosa para o caso 4, pois provocou grande
aumento na geragdo de irreversibilidade com a conseqliente queda da eficiéncia exergética.

As otimizagdes dos processos levou-os em busca de dois objetivos: menor geragdo de
irreversibilidade e; maior producdo de H, pelo processo. Os quatro casos se mostraram capazes
de melhorar tanto diminuindo sua geracao de irreversibilidade quanto aumentando a produgdo de
H;. Nos casos 1, 2 e 3 o ponto 6timo de menor irreversibilidade ocorreu em condic¢des diferentes
do ponto 6timo de maior geragdo de H,. No caso 4 estes dois objetivos convergiram para os

mesmos parametros operacionais.
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CONCLUSOES

Este trabalho aplicou as ferramentas da exergoeconomia a dois processos de produgdo de
hidrogénio, tendo o gés natural como matéria-prima e fonte energética: a Reforma a Vapor do
Metano e a Reforma Autotérmica do Metano.

Foram empregadas para andlise dos processos a Teoria do Custo Exergético e a Analise
Funcional. A Andlise Funcional contou com fluxos de exergia desagregados em exergia quimica
e fisica.

Foram propostas, para cada um dos processos, duas possibilidades de cogeragdo: uma com
turbina movida a géas natural e outra com turbina movida a géas de sintese. O funcionamento da
turbina movida a gas de sintese ¢ semelhante ao ciclo de turbina a gds com recuperag¢do quimica.

Este trabalho faz um levantamento tedrico dos fendmenos envolvidos nos processos de
purificagdo do hidrogénio. Esta parte tedrica serviu de subsidio para a adogdo das hipoteses
utilizadas na simulacdo das unidades de absorcao ¢ de adsorc¢ao.

No capitulo 3 sdo descritas as ferramentas que foram usadas na andlise dos sistema dos
capitulos 4, 5 e 6.

O ciclo de Turbina a Gas com Recuperagdo Quimica foi estudado usando todas as
ferramentas empregadas nos processos de producdo de hidrogénio, e ainda o tratamento
neguentropico foi proposto.

Os resultados mostraram que a maior fonte de irreversibilidade ¢ a camara de combustao,
cujo desempenho esta limitado por um lado pelos efeitos altamente irreversiveis da combustao e,
por outro, pelos limites fisicos da turbina.

Desagregar a exergia em fisica e quimica permitiu visualizar a importancia dos fluxos
quimicos dentro do ciclo. Como o processo ¢ de conversao de um combustivel em outro, a

exergia quimica ¢ determinante no processo € acompanhar as suas transformagoes ¢ 1til para a
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compreensao correta do processo. A turbina consome somente exergia fisica, porém a exergia do
combustivel ¢ basicamente quimica.

A Anidlise Funcional e a Teoria do Custo Exergético resultaram em valores proximos,
especialmente quando ndo ha excedentes de eletricidade, porque a exergia do H, sendo
significativamente maior do que a do CO; foi mandatoria na distribui¢do dos custos finais dos
processos.

O ciclo de Turbina a Gas com Recuperagdo Quimica também foi analisado com a adocao
da Neguentropia para redistribuir os custos. O resultado mostrou que a redistribui¢do de custos
foi pouco modificada com a introdug¢do da neguentropia, a mudanga nos custos exergéticos foi da
ordem de 1%. Esta pequena mudanca ¢ atribuida a alta eficiéncia do ciclo.

A analise exergética da Reforma a Vapor do Metano revelou que a maior fonte de
irreversibilidade ¢ a caAmara de combustdo, o que ja era esperado.

Nao foi possivel aplicar a hipdtese de produto exergético ao Reator de Shift de Baixa
Temperatura, pois o aumento de temperatura do gas que o atravessa nao foi suficiente para
compensar a irreversibilidade gerada pela queda de pressao.

A TEC apontou as correntes de baixa exergia como sendo as de custo exergético unitario
maior, no caso a corrente de ar aquecido teve o maior custo exergético unitario. A TEC tratou o
H; como produto principal do processo e o CO, como um subproduto da unidade de absorgao.
Este tratamento resultou num custo exergético para o H, maior do que para o CO,. Algumas
variantes de andlise foram propostas.

A AF atribuiu custos exergéticos diferenciados para as correntes de exergia fisica e
quimica. O custo exergético unitario do H; foi muito proximo ao obtido com a TEC.

A hipotese de recircular o gas de purga revelou-se inconveniente por provocar aumento na
geracdo de irreversibilidade e diminui¢do da eficiéncia do processo.

O processo de Reforma Autotérmica revelou-se ser mais eficiente do que a Reforma a
Vapor do Metano.

O conjunto de reagdes quimicas que ocorrem no reformador pode ser globalmente
endotérmico, neutro ou exotérmico, dependendo da propor¢do entre as substdncias. Como a
unidade de adsor¢do produz um gas com poder calorifico que pode ser aproveitado, a reagao no

reformador foi ajustada para ser endotérmica.
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O processo AtR permitiu a recirculagdo da agua que condensa nos trocadores de calor. Este
procedimento resultou em menor captacao de agua.

A hipétese de produto exergético adotada para as unidades de absor¢do e de adsorcdo
resultou em eficiéncias exergética baixas para estes volumes de controle. Este tratamento levou a
AF a apontar custos exergéticos unitarios elevados para os fluxos produto das unidades de
absorcao ¢ adsorcao.

Os dois processos responderam bem a introdugdo de turbinas para cogeracao.

A analise exergética revelou que o acoplamento da turbina para gerar eletricidade tornou os
processos menos eficientes em comparacdo ao caso original. Esta perda de eficiéncia esta ligada
ao custo de producao da eletricidade, que nos estudos de caso ficou a cargo do processo enquanto
no caso original foi tratado como um insumo.

Este efeito de menor eficiéncia se refletiu nos custos exergéticos unitarios, tanto analisados
com a TEC quanto os analisados com a AF.

Trés dos quatro casos de estudo se mostraram capazes de produzir excedentes de
eletricidade sem grande comprometimento do seu funcionamento. O caso quatro, a cogeragao no
processo de Reforma Autotérmica usando turbina movida a gas de sintese, ndo apresentou bons
resultados, o que limitou a exploragdo da turbina para gerar excedentes de eletricidade.

A otimizagao dos processos mostrou que os resultados sdo sensiveis as mudancas nos
parametros operacionais. Foram adotados critérios conservadores para a otimizagdo, tanto no
sentido de maior producdo de hidrogénio quanto no sentido de menor geracdo de
irreversibilidade. Os resultados alcangados estdo baseados nas hipdteses adotadas no trabalho e,

portanto, podem ser modificados em plantas industriais.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Como sugestdes para trabalhos futuros que continuem esta linha de pesquisa podem-se
citar:
e Aplicacdo desta analise em plantas industriais de produ¢do de hidrogénio.
e Exploracao de processos de sintese de combustiveis a partir do gas natural como, por
exemplo, gasolina, 6leo diesel e metanol.

e Analise exergoecondmica da geragdo de hidrogénio a partir de biomassa, especialmente

do etanol.
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