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RESUMO

O hidrogénio se mostra como uma boa opcdo de combustivel para meios
de transporte terrestres. O grande desafio para tornar isto uma realidade é
reduzir o custo de produgdo, armazenamento e transporte do mesmo, o que

pode tornar o seu uso vidvel no futuro.

Este trabalho estuda a incorporagdo do processo de reforma a vapor de
etanol para a producdo de hidrogénio em uma usina sucroalcooleira tipica

do Brasil.

Inicialmente sdo abordados os processos necessdrios para transformar
cana-de-acucar em acucar e etanol, e uma breve introducdo sobre o

funcionamento do processo de reforma.

Logo ap0s, realiza-se a andlise energética do processo. Considera-se
inicialmente a wusina em sua forma original e depois incorporando a

producdo de hidrogénio.
Em outra etapa efetua-se a andlise exergética do sistema, de onde se
observa que a maior irreversibilidade estd associada a caldeira que supre o

processo da usina sucroalcooleira.

Posteriormente efetua-se a andlise ecoldgica, onde se consideram dois



cenarios. Um onde o ciclo de carbono é considerado (fotossintese) e

outro onde este efeito nao é considerado.

Conclui-se que a producdo de hidrogénio por reforma vapor de etanol é
uma alternativa vidvel sob o ponto de vista técnico e ambiental, e pode ser

incorporado ao setor sucroalcooleiro do Brasil.

PALAVRAS-CHAVES: Hidrogénio, Reforma a Vapor, Etanol, Aspectos

Energéticos, Exergéticos e Ecoldgicos



VANE, L. F. Energetic, exergetic and ecological analysis of hydrogen production
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ABSTRACT

Hydrogen could be a good choice of fuel for transportation. The great
challenge to make this a reality is to reduce the cost of production, storage and

transportation COSts.

This work studies the incorporation of the process of ethanol steam

reforming for hydrogen production in a typical sugarcane mill.

Initially the processes needed to turn sugar cane into sugar and ethanol is
discussed, and a brief introduction on the operation of the reform process is
made.

Thereafter, the energetic analysis for the process is performed.
It is initially considered the plant in its original form and then with the

incorporation of hydrogen production.

In another step, the exergy analysis of the system is carried out, which

shows that the largest irreversibility is related to the boiler of the sugarcane mill.

Subsequently, the ecological analysis is performed, where two scenarios
are considered. For the first cycle, the carbon cycle is taken into account
(photosynthesis) and for the other one this effect is not considered. The best
ecological efficiency is obtained when producing hydrogen and the carbon cycle

1s considered.



It is concluded that hydrogen production by steam reforming of ethanol is
a viable alternative from the technical and environmental point of view, and can

be incorporated into the sugar and alcohol sector in Brazil.

KEYWORDS: Hydrogen, Steam Reforming, Ethanol, Energetic,

Ecological and Exergetic Analysis
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO

Diversos sdo os modos utilizados industrialmente para se obter o
hidrogénio. Como exemplos de processos para a obtencdo de hidrogénio pode-se
citar a eletrolise, a termdlise, a gaseificacdo de biomassa, entre outros. Para o
caso especifico do Brasil, um processo que se mostra bastante vidvel para a
producdo de hidrogénio é a reforma a vapor de etanol. Grande parte da
infraestrutura necessaria ja se encontra instalada e em operagdo, as usinas do
setor sucroalcooleiro. Necessitando de dgua destilada, etanol e bagaco de cana
para operar, o processo de reforma para a producdo de hidrogénio pode ser
agregado com relativa simplicidade a cadeia produtiva do etanol. Estas usinas
passariam entdo a produzir, além dos produtos convencionais (agucar, etanol
anidro e hidratado), também o hidrogénio. Este trabalho de dissertacdo estuda os
aspectos energéticos, exergéticos e ecoldgicos da incorporacdo do processo de
reforma a vapor de etanol para a produgcdo de hidrogénio a uma usina

sucroalcooleira.

1.1 Usinas sucroalcooleiras

A industria sucroalcooleira abrange varias operagdes, todas com o objetivo
de transformar a cana-de-aciicar em acucar e etanol. Podem-se classificar estas
operacdoes como sendo de natureza quimica, bioquimica e fisica. Qualquer
alteracdo nessa cadeia de producdo incidird diretamente nas demais operacdes da
usina. A producgdo de agucar e etanol € inversamente proporcional, ou seja, para
cada tonelada de cana, quanto maior o volume de etanol produzido, menor serd o

de acucar e vice-versa (Tabela 1).
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Tabela 1: Quantidade de actcar e etanol produzido por tonelada de cana (FINGUERUT, 2004)

Acucar (kg) Etanol (1)
Somente Agucar 120 7 (residuo)
Acucar e Etanol (50/50) 60 42
Somente Etanol - 85

O processo de producdo de acgucar e etanol em uma usina pode ser
dividido em cinco setores: Sistema de extracdo de caldo, planta de tratamento do
caldo, producdo de agucar, producdo do etanol e sistema de cogeracdo, conforme
apresenta a figura 1. O inicio do ciclo se dd no sistema de extracdo. E deste
sistema que se obtém o caldo e o bagaco para o sistema de cogeracdo. Da
cogeracdo obtém-se o vapor, a poténcia elétrica e mecanica para o funcionamento
da usina. O caldo proveniente do sistema de extracdo € entdo enviado para a
planta de tratamento de caldo, onde € clarificado e encaminhado para o processo
de evaporacdo, e o mosto (que é uma mistura agucarada destinada a fermentagdo
alcodlica) para a fermentacdo. Da fermentagdo resulta o vinho, que destilado sera
transformado em vinhaca e etanol. O caldo clarificado apds deixar o processo de
evaporacdo seguird para o processo de cozimento. Deste processo resulta o
acucar e o mel. O mel podera ser misturado com o mosto para a producdo de

etanol.
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Figura 1: Diagrama do processo produtivo de uma usina sucroalcooleira (PELLEGRINE, 2009)
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1.2 Sistema de Extracdo do Caldo de Cana

Como pode ser verificado na figura 1, o processo tem inicio com a
lavagem da cana sendo, em seguida, preparada para moagem. A fase de
preparacdo para a moagem facilita a extragdo do caldo e aumenta a capacidade
das moendas através do aumento da densidade da massa de alimentac¢do; utiliza-
se os seguintes equipamentos: picador e desfibrador. Apds a fase de preparo, a
cana-de-acucar segue para as moendas, onde € extraido o caldo. Com o objetivo
de aumentar o rendimento industrial, é adicionado dgua ao bagaco por meio de
pulverizadores dispostos entre diversos jogos de moendas. O bagaco resultante
da extracao do caldo € utilizado como combustivel na caldeira, para alimentar o
sistema de cogeragdo que fornece vapor, poténcia elétrica, poténcia mecanica e

calor para a usina (CASTRO, 2001).

1.3 Planta de Tratamento do Caldo

O processo do tratamento de caldo visa eliminar as impurezas grosseiras,
preservar os nutrientes, vitaminas, sais minerais, agucares, fosfatos e
aminodcidos livres do caldo, e minimizar a contaminag¢ao por bactérias. Durante
o processo de tratamento do caldo para produzir etanol, as seguintes etapas sao

realizadas (ALCARDE, 2005):

e Peneiramento: Utiliza peneiras e hidrociclones para reduzir a
quantidade de particulas leves (bagacilho) e pesadas (areia, terra, etc)
no caldo. Este processo visa reduzir o entupimento e desgaste nos

equipamentos (ALCARDE, 2005).
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e (aleacao: O tratamento com hidréxido de célcio provoca a floculagdo
e favorece a decantacdo das impurezas, além de proteger os
equipamentos contra a corrosdo. O pH ideal do caldo decantado se
situa entre 5,6 € 5,8 (ALCARDE, 2005).

e Aquecimento: Este processo eleva a temperatura do caldo até a faixa
de 103 a 105 °C. O objetivo deste processo € reduzir a contaminagao
por bactérias (ALCARDE, 2005).

e Decantacao: Esta etapa separa as impurezas através da acdo da
gravidade e tem como grande vantagem a minima remog¢do de
nutrientes do caldo. O caldo permanece nesta etapa de trés a trés horas
e meia, para a producdo de dlcool, e de quatro a cinco horas, para a

fabricacdo de agucar (ALCARDE, 2005).

e Concentracao do caldo: Esta etapa tem como objetivo a elevacdo do
teor de acucar total do mosto, elevando assim o teor alcodlico, e
também, garantir a continuidade do processo fermentativo em paradas

de moagem. (ALCARDE, 2005).

1.4 Producao de Acuacar

O processo de produgao de agticar € composto por duas etapas:

e Evaporacao: Na primeira parte do processo o caldo passa pelos
evaporadores, o que reduz sua concentracdo de 4gua pela metade
(80% para 40%), tomando assim a consisténcia de xarope. Os
evaporadores sdo recipientes fechados, cilindricos e possuem uma
abertura envidragada para o acompanhamento do processo em seu
interior. Esse processo pode ser composto por até cinco evaporadores,

conjunto este chamado de evaporadores de multiplos efeitos. O xarope
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obtido apds este processo segue para o processo de cozimento

(CASTRO, 2001).

Cozimento: O xarope neste processo toma a consisténcia de mel.
Quando o xarope atinge essa consisténcia, cristais de agiicar comecam
a se formar. Neste ponto o mel € transferido para os cristalizadores,
completando assim o processo de cristalizagdo. A massa cozida € entdo
centrifugada para separar o acucar cristal do mel que o envolve. Da
centrifugacdo se obtém acucar de boa qualidade e o xarope restante

retorna aos cristalizadores (CASTRO, 2001).

1.5 Producao de Etanol

O processo de obten¢do do etanol ocorre em duas etapas distintas:

Fermentacao: Inicialmente realiza-se o preparo do mosto. Como o
mel € um liquido muito denso, ele ndo é um meio ideal para o processo
de fermentacdo. Desta forma, seu preparo é de fundamental
importincia para o processo de fermentacdo. Durante sua preparacgao,
o0 mosto deve passar por um diluidor para corrigir a sua concentragao.
ApOs este processo, o mosto € transferido para as dornas de
fermentacdo. Nesta etapa, antissépticos, nutrientes, células de levedura
(responsdveis pela fermentacdo) sdo adicionados. Da fermentagdo
obtém-se o vinho, que segue para o processo de destilacao (CASTRO,

2001).

Destilacao: Na primeira etapa da destilagdo, o vinho € separado pelo
processo de centrifugacdo em dois produtos, o vinho de levedura e o

leite de levedura. Deste processo, o vinho resultante segue para o
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reservatério. No reservatério, realizam-se vdarias destilacOes
especificas, a fim de se separar os demais componentes do vinho, do
etanol. O restante do vinho proveniente da destilacdo especifica passa
entdo por uma purificagdo (epuracdo), em uma coluna de destilagdo
epuradora. Disto resulta o vinho epurado e etanol de segunda (92 a 94°
GL) (CASTRO, 2001). O vinho epurado segue para uma segunda
etapa de purificagdo e desta resultam o flegma e a vinhaca. O flegma,
principal produto da destilacdo, possui um teor alcodlico de 45 a 50
°GL. Este produto € novamente destilado e se obtém como produto
principal o etanol retificado. A dltima etapa do processo de destilacao é
a desidratacao do etanol retificado, deixando-o com um teor alcodlico

entre 99,5 a 99,8 °GL (CASTRO, 2001).

1.6 Incorporacio do Processo de Producao de Hidrogénio a Usina

A incorporacdo do processo de reforma a vapor de etanol na usina
sucroalcooleira agregard ao setor, além dos produtos convencionais (etanol e
acucar), um novo produto: o hidrogénio. A figura 2 mostra o diagrama de uma

usina na qual se adiciona o processo de produgdo de hidrogénio.
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Figura 2: Incorporacio do sistema de reforma a vapor na usina sucroalcooleira (SILVA, 2010)
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A incorporagdo do sistema de reforma a vapor em uma usina
sucroalcooleira consiste em associar o processo de reforma a vapor de etanol a
planta de uma usina convencional. Desta forma, o etanol destinado ao mercado
consumidor passa pelo processo de desidratacdo a fim de atingir as condi¢des
ideais de pureza e teor alcodlico exigido pela ANP. Parte do etanol produzido na
usina € entdo destinada diretamente ao processo de produgdo de hidrogénio, sem
passar pela etapa de desidratacdo (caso de etanol hidratado). Esta etapa ndo se faz
necessdria ja que os insumos do processo de reforma a vapor de etanol sdo etanol

e dgua destilada (além de calor proveniente da queima do bagaco).

Portanto, € possivel incorporar o processo de produgdo de hidrogénio em
uma usina sucroalcooleira, permitindo que seja produzido entdo, além dos

produtos tradicionais, o hidrogénio, conforme ilustrado pela figura 3.

Figura 3: Esquema proposto para a usina (SILVEIRA at al, 2009)
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1.7 Reforma a Vapor de Etanol

Existem diversos métodos disponiveis para se obter hidrogénio, mas uma
alternativa que se mostra bastante vidvel € a producido de hidrogénio através da
reforma a vapor de etanol. Para o Brasil, este método € bastante interessante
devido ao fato do pais ser um dos maiores produtores mundiais de cana-de-

acucar e possuir dominio da producdo e distribuicdo do etanol combustivel.

A producao de hidrogénio a partir do etanol ocorre em duas etapas. Uma
primeira em alta temperatura (800 a 1000 K (SILVA, 2010)), onde o etanol é
transformado em uma mistura de H,, CO,, CO, H,O e CH,;. Em uma segunda
etapa, de menor temperatura (473 a 673 K (SILVA, 2010)), o CO reage com a

agua resultante da primeira etapa formando CO, e H,.

Como a reacdo de troca € limitada pelo equilibrio, a conversao de CO ¢é
incompleta e uma nova etapa para realizar a remocao de CO € necessdria para
purificar o hidrogénio. A tecnologia da reforma a vapor do etanol envolve um
processo catalitico, que consiste em uma reac¢ido endotérmica entre o etanol e o
vapor d’4gua. A figura 4 detalha o esquema de um reformador de etanol,

semelhante ao proposto por Silva (2010).

Figura 4: Esquema do sistema de reforma a vapor de etanol
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A tabela 2 relaciona os catalisadores utilizados por Silva (2010) em seu
experimento de reforma a vapor de etanol, capaz de produzir 1 Nm’/h de
hidrogénio com uma pureza de 99,99% para uso em célula PEM.

Tabela 2: Parametros de operacdo do reformador (SILVA, 2010)

COMPONENTES DO SISTEMA PARAMETRO DE OPERACAO
Vaporizador Razao volumétrica dgua/etanol: (1-0,9)
P Temperatura dos gases gerados: 923 K
Catalisador: 6%Ni-6%Cu/y-Al,O;
Reformador
Temperatura de reacdo: 923 K; 1 atm
Reator Shift Catalisador: Cu/ZnO/y-Al,O;

Temperatura de reacdo: 493 K; 1 atm

Purificador

Leitos de adsorcdo molecular: ciclos PSA

Vazao de alimentagdo: 25 I/min; 0,4 bar

Temperatura de alimentacdo: 313 K
(max)

Pressao de entrada: 0,6 bar

Pressao de trabalho: 6,5 bar

Para esta dissertacdo foi considerado o reformador operando a 1 atm e

700° C. Estes valores foram selecionados baseados em um estudo realizado por

Silveira et al (2006). Segundo o autor, estes valores estdo em uma faixa onde

ocorre a menor irreversibilidade para o processo de produgdo e também a maior

eficiéncia para a reforma.
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CAPITULO 2 - ANALISE ENERGETICA

2.1 Dados da Usina

O fluxograma da usina sucroalcooleira estudada é mostrada na figura 5
(FIOMARI, 2004). A configuracdo adotada é uma hipdtese que pode vir a ser
adotada pela destilaria Pioneiros, situada na cidade de Sud Mennucci. Considera-
se que o turbogerador de 40 MVA (Turbogerador A), que é um equipamento que
ja foi comprado pela empresa, esteja em operagdo. As turbinas do Gerador T,
exaustor € da bomba de alimentacdo de 4gua da caldeira ndo operam neste caso.
Esta configuracdo usa vapor a 6468 kPa e 530 ° C e tira proveito da flexibilidade
operacional do turbogerador A, a fim de aumentar a geracdo de energia elétrica,
priorizando a venda do excedente de energia elétrica. A poténcia elétrica
produzida pelo turbogerador A atualmente é de 19,15 MW. A demanda para a
operacao da usina € de 7,60 MW e o excedente de energia produzido nesta

configuragdo é de 11,55 MW.

O vapor necessdrio para a planta € suprido pela caldeira de alta pressao
que opera com bagaco de cana-de-acucar. O vapor proveniente da caldeira é
entdo destinado para o turbogerador A e uma parte para o processo (quando
necessario) através do Ponto 2. O restante do vapor necessdrio para a operacao
das turbinas de baixa pressdao do processo € fornecido pela extragdo (Ponto 5), no

turbogerador A.

Do Ponto 2 para o Ponto 3 tem-se uma queda de pressdo de 2156 kPa
devido a vélvula/dessuperaquecedor. Esta pressdo é a de trabalho para turbinas
do processo. O fluxo de vapor do Ponto 5 apresenta este mesmo valor de pressao,
J4 que ele também passa por um conjunto valvula/dessuperaquecedor, onde sua

entalpia € rebaixada para niveis compativeis para as outras turbinas do processo.
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Figura 5: Fluxograma da Destilaria Pioneiros (FIOMARI, 2004)
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5.

Tabela 3: Parametros de operacdo da planta da Destilaria Pioneiros (FIOMARI, 2004)

A tabela 3 apresenta as propriedades termodinamicas dos pontos da figura

Pontos ™ (kg/s) P (kPa) T (°C) h (kJ/kg) s (kJ/kg.K)

S\OOO\IO\UI-PUJN»—n

11

13
14
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38

41,67
8,14
8,14

33,53
10,00
17,78
5,75
5,75
10,00

180,56

20,33

4,08
4,08
4,08
4,08
4,17
4,17
4,00
4,00
4,00
4,00

0,83
19,50
37,28
38,33
5,75
1,06
4,69
38,33
38,33
43,03
43,86

6.468,0
6.468.0
2.156,0
6.468.0
2.650,0
245,0
8,5
8,5
2.156,0
2.156,0
2.156,0

2.156,0
245,0
2.156,0
2450
2.156,0
245,0
2.156,0
2450
2.156,0
2450

245,0
2450
245,0
2450
490,0
490,0
490,0
2450
490,0
490,0
245,0

530,0
530,0
510,2
530,0
426.,0
147,2
42,7

42,6

4227
462,0
320,0

310,0
185,0
310,0
185,0
310,0
194,5
310,0
194.,5
310,0
194.,5

190,7
190,7
169,8
135,0
42,7
42,7
42,7
100,0
100,1
93,8
105,0

3488.5
3488.,5
3488.5
3488.,5
3295,1
2759,3
2578,2

178,4
3295,1
3381,9
3064.,8

3041,6
28373
3041,6
28373
3041,6
2856,6
3041,6
2856,6
3041,6
2856,6

2848.,8
2848.,8
2806,1
2733,5
179,3
179,3
179,3
419,2
419,6
3934
440,3

6,931
6,931
7,424
6,931
7,070
7,165
8,205
0,607
7,163
7,284
6,804

6,765
7,343
6,765
7,343
6,765
7,385
6,765
7,385
6,765
7,385

7,368
7,368
7,274
7,103
0,608
0,608
1,307
1,307
1,307
1,237
1,363
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Tabela 3: Pardmetros de operacdo da planta da Destilaria Pioneiros. (FIOMARI, 2004)

39 43,86 8.820,0 106,8 454,1 1,376
40 41,67 8.820,0 106,8 454,1 1,376
41 2,19 8.820,0 106,8 454,1 1,376
42 2,19 2.156,0 107,88 454,1 1,394
43 1,06 245,0 4238 179,3 0,609

Na tabela 4 constam os dados das producdo para o periodo a ser analisado:

Tabela 4: Dados de moagem, producdo e consumo de bagago da Destilaria Pioneiros. (FIOMARI, 2004)

Parametros Valores Unidade
Cana moida total 1.300.000,00 ton
Dias de safra 215 Dias
Horas efetivas de moagem 4.695,60 horas
Moagem horaria 276,85 ton/h
Relacdo bagaco-vapor 0,47 Kgpagaco/ Ky
Fluxo de bagaco na caldeira 70,50 tONpagaco/h
Fluxo de bagaco total produzido 78,90 tONpagaco/h

A figura 6 representa uma turbina de condensacdo com duas extracdes. E a
partir destas extragdes que 0 vapor necessario para o processo € suprido (Pontos
5 e 6, respectivamente). O vapor de baixa pressdo, na saida da turbina, segue
entdo para o condensador, dando mais flexibilidade para a geracdo de

eletricidade.

A extracdo de vapor em 5 € direcionada ao processo de producdo de
aclcar e etanol e, portanto o fluxo de massa deve ser mantido constante. A
extracdo no Ponto 6 ja opera com um fluxo de vapor minimo, de acordo com os
dados fornecidos pelo fabricante do turbogerador A (Tabela 5) e, desta forma,
também nao pode ser alterado. Como ndo € possivel alterar o fluxo de massa de

vapor dos pontos 5 e 6, o tnico fluxo de massa que pode ser alterado para reduzir
37



o consumo de bagaco na planta da usina é o da saida para o condensador, Ponto
7. Também de acordo com a tabela 5, o fluxo minimo requerido pelo Ponto 7 € de

8 ton/h (2,22 kg/s) de vapor.

Figura 6: Turbina de condensacdo com duas extragdes

Tabela 5: Dados operacionais da turbina VE32 — ALSTOM

Posicao Fluxo de Massa (t/h)  Pressao (bar) Temperatura (OC)

Minimo Maximo Minimo Maximo Minimo Maximo

Entrada — Ponto 4 - 140 - 66.0 - 530.0
Extracdo 1 —Ponto 5 0 36 26.5 30.2 425.0 438.0
Extracdo 2 — Ponto 6 64 120 2.37 2.37 134.5 147.2
Cond. — Ponto 7 8 40 0.055 0.115 34.6 48.6
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2.2 Calculo do Bagaco Disponivel

Como ja mencionado, e de acordo com os dados do fabricante para o
turbogerador A (Tabela 5), é de vital importancia manter uma vazdo minima de
massa de 2,22 kg/s de vapor na saida (Ponto 7) da turbina. Efetuando um balancgo
de energia para o turbogerador A, pode-se determinar a poténcia gerada na usina.

A equagdo 1 representa o balanco de energia para a turbina.

W = ma b, —ms hg—m7 .k, (1)
Onde:
ms  Fluxo de massa de vapor na entrada da turbina [kg/s];
ms  Fluxo de massa de vapor o ponto 5 [kg/s];
me  Fluxo de massa de vapor no ponto 6 [kg/s];

m;  Fluxo de massa de vapor no ponto 7 [kg/s];
hy Entalpia do vapor no ponto 4 [kJ/kg];
hs Entalpia do vapor no ponto 5 [kJ/kg];
hg Entalpia do vapor no ponto 6 [kJ/kg];

h; Entalpia do vapor no ponto 7 [kJ/kg].
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Para a configuracdo atual, m; = 5,75 kg/s. Considerando um rendimento

para o turbogerador A de 0,95, t€m-se uma poténcia elétrica de 19,15 MW.

O fluxo de massa de vapor m; é o fluxo que desejamos modificar para
reduzir a geracdo de poténcia elétrica no turbogerador A. Diminuindo-se o fluxo
my, o fluxo de massa my (entrada da turbina) ird diminuir também, reduzindo-se
assim a quantidade de bagaco necessdria na caldeira (o qual serd utilizado no
processo de reforma). Adotando o fluxo minimo para a entrada do condensador e
substituindo estes novos valores de fluxo de massa para my e m; (30 kg/s e 2,22
kg/s, respectivamente), pode-se obter a poténcia elétrica gerada com my; = 2,22
kg/s, que € 16,07 MW. Conhecendo-se as poténcias elétricas, pode-se calcular a
poténcia elétrica disponivel (que € deixada de se gerar) utilizando-se da equagdo

2.

Wel. disponivel = wel. total_wel. minimo (2)
Onde:
Wl total Poténcia elétrica gerada pelo sistema de cogeragdo na

configuragdo original [MW];

Wl minimo Poténcia elétrica gerada pelo sistema de cogeracdo quando

na entrada do condensador passar 8 ton/h de vapor [MW].

Desta diferenca obtemos uma poténcia elétrica excedente de 3,08 MW.

A figura 7 mostra a razdo entre a producdo de hidrogénio e a energia
elétrica que a usina deixa de gerar, disponibilizando bagaco disponibilizado para

o processo de producdo de hidrogénio por de reforma a vapor de etanol.

Como pode ser visto a quantidade de bagaco destinada ao processo de
reforma a vapor estd diretamente relacionada a quantidade de eletricidade que o

sistema de cogeracao deixa de produzir, ja que o bagaco anteriormente utilizado
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para a producdo de poténcia elétrica, agora € utilizado para a producdo de

hidrogénio.

Sabendo, entdo, que 3,08 MW podem deixar de ser gerados, € possivel

calcular a disponibilidade de bagaco para a reforma a vapor do etanol.

A quantidade de bagaco passivel de ser desviada para o processo de

reforma pode ser obtida através da equacao 3.

=Ml —h,) 3)
* oy .PCIL,
Onde:
PCI,, Poder Calorifico Inferior do bagaco [kJ/kg];
my,, Fluxo de massa do bagago [kg/s]
m,  Fluxo de massa do vapor [kg/s];
h,,  Entalpia do vapor na saida da caldeira [kJ/kg];

hee Entalpia do vapor na entrada da caldeira [kJ/kg];

Ne Rendimento da Caldeira [%];

Para o processo de reforma a vapor de etanol € possivel, desta forma, ser

desviado 1,75 kg/s (6304,9 kg/h) de bagaco de cana-de-agucar.

O rendimento da caldeira é de n. = 83,5 % (FIOMARI, 2004) e o poder
calorifico inferior para o bagaco é de PCI = 7320 kJ/kg (BRAGA, 2010).
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Figura 7: Quantidade de energia que o sistema de cogeracdo deixou de produzir e producdo de hidrogénio
em funcdo da disponibilidade de bagaco

Conforme proposto por Silva (2010), a energia fornecida pela combustio
de 1,23 kg/h de bagaco fornece calor para produzir 1 Nm’/h de hidrogénio.
Portanto, considerando o fluxo de massa de bagago disponivel de 6304,9 kg/h, a

capacidade de producio méxima de é de 5126 Nm’/h.

Silva (2010) obteve uma relacdo entre a quantidade de hidrogénio a ser
produzida e a quantidade necessdria de etanol, experimentalmente. Esta relagdo é
de 0,7961 1/h de etanol anidro e/ou 0,8597 1/h de etanol hidratado para cada 1
Nm’/h de hidrogénio, desta forma, serdo necessérios 4080,8 I/h de etanol anidro e

4406,82 1/h de etanol hidratado para produzir os 5126 Nm’/h de hidrogénio.

A figura 8 relaciona o consumo de etanol (anidro ou hidratado), o
hidrogénio produzido e quantidade de bagaco necessdria para o processo de

reforma.
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Figura 8: Consumo de etanol e quantidade de bagaco em funcio da quantidade de hidrogénio produzido

2.3 Calculo do Rendimento de Primeira Lei da Termodinamica

O rendimento com base na Primeira Lei da Termodinamica, de uma

maneira bem simplificada, é a quantidade de calor que uma maquina transforma

em trabalho. O rendimento para a caldeira pode ser calculado utilizando a

equagdo 4. Esta equacdo relaciona o fluxo de massa de combustivel na caldeira

com o fluxo de massa de vapor por ela gerado.

_ m.(h,—h)

m,, (PCI),,

Onde:

m Fluxo de massa de vapor da caldeira [kg/s];

mbg Fluxo de massa de bagaco [kg/s];

4)
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h, Entalpia da 4gua na entrada da caldeira [kJ/kg];
hg Entalpia do vapor na saida da caldeira [kJ/kg];
PCI,, Poder calorifico inferior do bagago [kJ/kg].

Para as turbinas, calcula-se o rendimento util considerando fluxo de vapor
na entrada da turbina, o trabalho gerado por ela e um fator de combustivel,
conforme a equacdo 5. O fator de combustivel possibilita calcular o rendimento
de cada turbina considerando a quantidade do combustivel por ela utilizado para
gerar trabalho.

me .(h,—h,)

n=— (5)
m,, .(PCI),, .F,

omb

Onde:

h. Entalpia de entrada [kJ/kg];
h Entalpia de saida [kJ/kg];
PCI,, Poder calorifico inferior do bagago [kJ/kg];

ms

Feomy  Fator de combustivel; £, = [-];

me
m, Fluxo de massa de vapor na saida da turbina [kg/s];
n@ Fluxo de massa de vapor na entrada da turbina [kg/s].

Os resultados obtidos sdo apresentados na tabela 6.
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Tabela 6: Rendimento do turbogerador A

Turbina Turbina Turbina

Turbina das das das

Hidrog. Turbogerador do Turbina do Moendas Moendas Moendas
[Nm3/h] A Picador Desfibrador 1e?2 3ed Seb6
0 19,86 3,47 3,47 3,14 3,14 3,14
300 19,78 3,49 3,49 3,16 3,16 3,16
600 19,70 3,51 3,51 3,18 3,18 3,18
900 19,61 3,53 3,53 3,19 3,19 3,19
1200 19,53 3,55 3,55 3,21 3,21 3,21
1500 19,44 3,56 3,56 3,23 3,23 3,23
2000 19,30 3,60 3,60 3,26 3,26 3,26
3000 19,00 3,66 3,66 3,32 3,32 3,32
4000 18,69 3,73 3,73 3,38 3,38 3,38
5000 18,37 3,80 3,80 3,44 3,44 3,44

O rendimento do turbogerador A decresce conforme a quantidade de
hidrogénio produzida pela reforma a vapor. O motivo desta reducdo estd no
menor fluxo de vapor que atravessa o volume de controle do turbogerador A por
conta da disponibilizacdo do bagago de cana-de-aclicar para o processo de

reforma a vapor.

2.4 Rendimento do sistema de cogeracao

O rendimento global do sistema de cogeracdo pode ser obtido pela

equagdo 6.

w,+W, . +0 -W

proc bomba

m,, (PCI ),,

ele

Neog = (6)
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Onde:
W Poténcia elétrica gerada [kW];
Wie. Poténcia mecanica gerada [kW];

Qproc  Fluxo de energia térmica utilizada no processo de produgdo do

etanol e do acucar [kW];
Wiomba POténcia das bombas [KW];
PCI,, Poder calorifico inferior do bagaco [kJ/kg];

my,, Fluxo de massa de bagaco [kg/s].

A energia térmica utilizada no processo pode ser determinada pela

equagdo 7:
Qproc = m31‘(}L31 - h?S) (7)
Onde:

m,,  Fluxo de massa na saida do dessuperaquecedor 1 [kg/s];
h,,  Entalpia na entrada do processo de evaporacdo de caldo [kJ/kg];
h,s  Entalpia na saida do processo de evaporacdo de caldo [kJ/kg].

Do balangco de energia na turbina de condensacdo com extracdo, e
considerando um rendimento do gerador elétrico de 0,95, tem-se a poténcia

elétrica gerada.
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ele.

= (ma.h, —ms.h,—m7 .h,).0,95

Onde:

Wele

Poténcia elétrica gerada [kW];

Fluxo de massa de vapor na entrada da turbina [kg/s];

Fluxo de massa de vapor o ponto 5 [kg/s];

Fluxo de massa de vapor no ponto 6 [kg/s];

Fluxo de massa de vapor no ponto 7 [kg/s];
Entalpia do vapor no ponto 4 [kJ/kg];
Entalpia do vapor no ponto 5 [kJ/kg];
Entalpia do vapor no ponto 6 [kJ/kg];

Entalpia do vapor no ponto 7 [kJ/kg].

8)

A partir da equac@o 9, € possivel calcular o rendimento da geracdo de

eletricidade (7#,,, ):

9)
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Onde:

W Poténcia elétrica gerada [kW];

Whomba Poténcia das bombas [kW];

PCI,, Poder calorifico inferior do bagaco [kJ/kg];

my,, Fluxo de massa do bagago [kg/s].

O rendimento de geragao de poténcia mecanica (7,,, ... ) para o processo €

dado pela equagcdo 10. W, € obtido através da soma de todas as poténcias

mecanicas do sistema de cogeracao:

W

mec

ng.m.proc. - mbg PCI " (10)

Onde:

Wie. Poténcia mecanica gerada [kW];

PCl,, Poder calorifico inferior do bagaco [kJ/kg].
my,, Fluxo de massa do bagago [kg/s].

O rendimento de geracao de calor para o processo € dado por:

7] _ Qproc
g .c.proc . mbg PCI be (11)

Onde:

Qproc  Energia térmica utilizada no processo de produgdo do etanol e do

acucar [kW];

my,, Fluxo de massa do bagago [kg/s];
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PCI,, Poder calorifico inferior do bagago [kJ/kg].

Os resultados dos rendimentos sdo apresentados na tabela 8. A figura 9

representa graficamente o rendimento global do sistema de cogeracdo em fungao

do bagaco utilizado pelo processo de reforma e este em fungdo da produgdo de

hidrogénio.

Tabela 8: Rendimentos do sistema de cogeragdo

Hidrog.

N g.m.proc. N g.c.proc.

Planta de Cogeracao

=i—Producdo de Hidrogénio | 1000

[Nm3/h] n cog [%] n g.el. [%] [%] [%] Wel [kW]

0 77,54 12,91 2,73 61,90 19,13

300 77,82 12,85 2,75 62,23 18,95

600 78,11 12,79 2,76 62,55 18,77

900 78,40 12,73 2,78 62,89 18,59

1200 78,69 12,67 2,79 63,22 18,41

1500 78,99 12,61 2,81 63,56 18,23

2000 79,48 12,51 2,83 64,14 17,94

3000 80,51 12,31 2,89 65,32 17,34

4000 81,57 12,09 2,94 66,54 16,75

5000 82,68 11,87 3,00 67,82 16,15

S 830 6000
£ o
8 820 1 - 5000
o - =
m o= =2
55810 - - 4000 o
[T c
i $
3 5800 1 - 3000 5
2 g’ —e—Rendimento Global da %
£ 0790 - - 2000 S
£ S
T g
5 g
o b
[=]
a

0,00 0,50

1,00

1,50

Quantidade de Bagago para a Reforma a Vapor (kg/s)

2,00

Figura 9: Rendimento global do sistema de cogeracdo em fungdo da produgdo de hidrogénio
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Observa-se que o rendimento global do sistema de cogeracdo ¢é
diretamente proporcional a quantidade de hidrogénio produzida pelo processo de
reforma a vapor, ou seja, quanto maior for a producdo de hidrogénio, maior serd
o rendimento do sistema de cogeracdo. Isto se deve ao fato do fluxo de vapor
destinado aos equipamentos necessdrios ao processo da usina sucroalcooleira se
manter inalterado. Desta forma, uma quantidade menor de bagaco € utilizada
para realizar o mesmo trabalho (rendimento de geracdo de vapor para o processo
¢ constante). Em contrapartida, o rendimento de geracao elétrica é inversamente

proporcional a producao de hidrogénio.

50



CAPITULO 3 - ANALISE EXERGETICA

Uma das principais razdes para se realizar uma analise exergética em um
sistema € a possibilidade de identificar, precisamente, os componentes onde

ocorrem as maiores perdas e desperdicios.

Para o caso das usinas do setor sucroalcooleiro, nem sempre € dada a
devida importancia para este tipo de andlise devido a disponibilidade de

combustivel (bagaco de cana) para alimentar suas caldeiras.

A exergia, de acordo com a Segunda Lei da Termodindmica pode ser
definida, de forma bastante simplificada, como sendo a qualidade da energia.
Segundo Szargut at al (1988), exergia é a quantidade de trabalho obtida quando
algum material € trazido a um estado de equilibrio termodinamico com o0s

componentes comuns do ambiente por meio de processos reversiveis.

Enquanto a energia ndo pode ser destruida e pode ser conservada, a
exergia ndo se conserva e pode ser destruida por completo. Pode-se citar como
exemplo de exergia destruida por completo um sistema que entre em equilibrio

com o ambiente sem disto resultar algum trabalho util (SILVEIRA et al., 2004).

O balanco exergético diferencia-se do balango energético pelo principio
que rege estes balancos. Enquanto o balanco de energia baseia-se na Lei de
Conservacdo de Energia, o balanco exergético estabelece suas bases na perda

irrepardvel de exergia (KOTAS, 1985).

51



3.1 Componentes da Exergia

A exergia total pode ser dividida em quatro componentes: exergia fisica
Epy, exergia quimica Ecy exergia potencial Epr e exergia cinética Exy (TUNA,

1999).

EX = Expy + Exgy + Expr+ Excy (12)

3.2 Exergia Fisica

A exergia fisica pode ser definida como sendo o maximo trabalho obtido
quando o sistema passa de seu estado inicial (T e P) para o estado morto restrito
(Ty e Py), ou seja, ao atingir o estado morto o sistema ndo tem mais capacidade de
gerar trabalho. A exergia fisica pode ser calculada pela equacdo 13. Nesta

equacao considera-se apenas a parcela referente ao equilibrio termodinamico.

exy =(h—hy) =T, -(s—s,) (13)
Onde:
h Entalpia do sistema para o dado estado [kJ/kg];
S Entropia do sistema para o dado estado [kJ/kg.K];
ho Entalpia para o estado morto restrito [kJ/kg];
So Entropia para o estado morto restrito [kJ/kg.K].
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3.3 Exergia Quimica do Bagaco

Segundo Szargut et al. (1988), a definicdo de exergia quimica ¢é
semelhante a definicdo de exergia fisica, mas com algumas diferencas. A exergia
quimica € definida como o trabalho médximo que pode ser obtido quando o

sistema em questdo reage com substincias de referéncia presentes no ambiente

A exergia quimica leva em conta a composi¢do do combustivel assim
como a composi¢cdo do ar ambiente. Para o célculo da exergia quimica especifica
do bagaco, serd adotada as caracteristicas propostas por Sales (2007), tabela 9, e
serd considerada uma fragdo em massa de d4gua no bagaco imido de 50%.

Tabela 9: Caracteristicas técnicas do bagaco (base seca) (SALES, 2007)

Composicao Elementar (%) Composicao Imediata (%)
Biomassa Carbono
C H 0] N S Cinza Volateis Cinzas Fixo

Bagaco 44,8 535 39,55 0,38 0,01 9,79 73,78 11,27 14,95

Szargut et al. (1988) também apresenta uma equacdo que relaciona o
poder calorifico inferior do combustivel e a exergia quimica, levando-se em
conta as fragdes em massa de oxigénio e carbono, o conteido de cinzas, a

umidade e a composi¢ao molar do combustivel.

€Xch bag. = B-(PCIbag+hégua-Bégua)+exégua-Bégua (14)
Com:
ZH ZO ZH ZN
1,0412+0,2160 —= [-0,2499 —= || 14+0,7884] —= | |-0,0450 —>
Z. Z. Z, Z.
B= (15)
ZO
1- 0,3035( : j
ZC
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Onde:

B funcdo das fracdes de massa dos componentes quimicos do bagaco
(%);

Z,/7Z, fragdo em massa dos diferentes elementos quimicos [%];

Bjgua fracdo em massa de dgua no bagago umido [%];

hseua entalpia de vaporizacdo da dgua (2.442 kJ/kg; (FIOMARI, 2004));
€X4ua €Xergia quimica da dgua liquida (50 kJ/kg; (FIOMARI, 2004)).

Para obter a exergia para o fluxo de bagaco, deve-se multiplicar a exergia

especifica pelo fluxo de massa:

EX. = myg. €Xch pag, (16)
Onde:
My, Fluxo de massa de bagaco [kg/s];

€Xchbag. EXergia quimica do bagaco [kJ/kg].

3.4 Analise exergética da Caldeira

Nogueira et al. (1990) propde um método para o cdlculo da exergia em

uma caldeira.

Primeiramente deve-se estabelecer a relacdo ar/combustivel. De acordo

com Cortez (1997), a relacdo ar/combustivel para o bagaco de cana é de 2,753

kg ar/kgcomb .

Conhecendo o fluxo de massa de bagaco e a relacdo ar/combustivel é
possivel determinar o fluxo de massa de ar necessdrio e, consequentemente, 0O

fluxo de massa dos gases de escape na caldeira.
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A exergia dos gases pode ser calculada pela equacdo 17. De acordo com
Kamate et al. (2009), a temperatura na chaminé para a queima de bagacgo de cana
¢ de 150 °C e o calor especifico dos gases da queima do bagaco de cana, segundo
Morandin et. al (2010), € Cp = 1,14 kJ/kg.K. A figura 10 mostra o esquema dos

fluxos exergéticos na caldeira.

Ex.

3 Ex .
Caldeira

+
Ex Superaque- Ex

ar
R —

cedor

Figura 10: Fluxos exergéticos na caldeira.
Ex, =m,, C, [T, ~1,)-T,.In@, - 7,)] 17)

Onde:

m,  Fluxo de massa dos gases [kg/s];
C,  Calor especifico [kl/kg.K];

T,  Temperatura do gas [K];

Ty Temperatura do estado morto [K].

Para a entrada e a saida da caldeira, calcula-se utilizando da equacao 17,
considerando como estado morto Ty = 25 °C, sy = 0,367 kJ/Kg.K, hy = 104,86
kJ/kg e Py =101,3 kPa.

Ex,=m, .PCI (18)

Depois de calculados a exergia dos gases, do combustivel e a exergia

fisica do vapor da caldeira, pode-se calcular sua irreversibilidade.
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Leaa. = Exc + Exy — EX, - EX, (19)

Onde:

leaa  Irreversibilidade na caldeira [kW];
Ex. Exergia do combustivel [kW];
Ex, Exergia do vapor [kW];

Ex,  Exergia dos gases de escape [kW];

Ex,,  Exergia do ar [kKW].

3.5 Calculo do Rendimento de Segunda Lei da Termodinamica

O rendimento para a Segunda Lei da Termodindmica leva em conta a
diferenca de exergia entre a entrada e a saida de um volume de controle e o
trabalho real realizado por este. Desta forma, para calcular o rendimento pela

segunda lei para a caldeira usa-se da equacgao 20:

_ (mycex,)—(mec ex,,)

N , (20)
(my,, €, )

m,. Fluxo de massa na saida da caldeira [kg/s];
m,. Fluxo de massa na entrada da caldeira [kg/s];
my,,  Fluxo de massa de bagaco [kg/s];

eX,. [Exergia na saida da caldeira [kJ/kg];

eX.. [Exergia na entrada da caldeira [kJ/kg];

eXpg Exergia do bagaco [kJ/kg].
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Para turbinas, pode-se utilizar a equacdo 21 para o cdlculo do rendimento
para a segunda lei.
W,
My = _ 2D
m.(ex,—ex,)

Onde:

W; Trabalho realizado no volume de controle [kW];

m Fluxo de massa pelo volume de controle [kg/s];
€Xe Exergia da entrada do volume de controle [kJ/kg];
eXy Exergia da saida do volume de controle [kJ/kg].

3.6 Eficiéncia racional de Bosjnakovic

O conceito de eficiéncia racional foi introduzido por Kotas (1985) e
termodinamicamente € a relacdo entre o que foi exergeticamente aproveitado e a
exergia necessdria para acionar o sistema ou um componente do sistema.

Portanto, pode-se escrever que:

B ZExs

V= Z Exe (22)
Onde:

ZExs Somatdria das exergias (lteis) que saem do sistema ou componente

[kWT;

z Ex, Somatoria das exergias que entram no sistema ou componente [kW].
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3.7 Anadlise exergética do condensador

O fluxo exergético do vapor no condensador pode ser calculada pelas

equacoes 23 e 24.

Ev=m,.[(h, = hy) = T,.(s, —5,)] (23)
E>=m,.[(hy—hy)=T,.(s, —5,)] (24)
Onde:

nﬁ Fluxo de massa de vapor no condensador [kg/s];

h,  Entalpia do vapor na entrada do condensador [kJ/kg];
h;  Entalpia do vapor na saida do condensador [kJ/kg];

hy,  Entalpia do estado morto (T = 25 °C) [kJ/kg];

§;  Entropia do vapor na entrada do condensador [kJ/kg.K];
Sg Entropia do vapor na saida do condensador [kJ/kg.K];

So Entropia do estado morto (T =25 °C) [kJ/kg.K].

Para a dgua de resfriamento do condensador, calcula-se o fluxo exergético

utilizando-se das equacgdes 25 e 26:
Ecv=m,.[(h,=h)=T,.(5.;=5)] (25)

Eex=m, [(h,—h)~T,(s,,—5,)] (26)
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Onde:

me.1 Fluxo de massa da 4gua de resfriamento [kg/s];
h,, Entalpia da 4gua na entrada [kJ/kg];
h,, Entalpia da 4gua na saida [kJ/kg];

h,  Entalpia do estado morto (T = 25 °C) [kl/kg];

S, Entropia do fluxo de massa da 4dgua de resfriamento (entrada)
[kJ/kg.K];

S,,  Entropia fluxo de massa da dgua de resfriamento (saida) [kJ/kg.K];

So Entropia do estado morto (T =25 °C) [kJ/kg.K].

Figura 11: Esquema do condensador.

A irreversibilidade do trocador de calor € dada pela equacao 27:
la=)E-YE, 27)

Onde:

I.. Irreversibilidade no condensador [kW];

ZEE Somatodria dos fluxos exergéticos na entrada [kW];
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ZEY Somatoéria dos fluxos exergéticos na saida [kW].

Adotou-se um rendimento termodinamico de 0,70 para o condensador e

que a temperatura de saida da dgua de resfriamento seja igual a 36 °C.

3.8 Anadlise exergética do sistema de cogeracao

Incialmente considera-se a usina em sua configuracdo original, ou seja,
sem a incorporagao do processo de reforma a vapor de etanol. Para este caso os

resultados obtidos sdo apresentados na tabela 10.

Tabela 10: Andlise exergética do sistema de cogeragdo — Configuragado original
Equipamento )y EX entrada [kW] X EX saida [kW] i [kW] M [%] ' [%]

Turbogerador A 47.841,18 44.002,99 3.838,19 83,99 91,98
Picador 4.203,78 3.500,21 703,57 54,25 83,26
Desfibrador 4.203,78 3.500,21 703,57 54,25 83,26
Moenda 1 e 2 4.289,57 3.519,48 770,09 50,02 82,05
Moenda 3 e 4 4.117,98 3.378,70 739,29 50,02 82,05
Moenda 5 e 6 4.117,98 3.378,70 739,29 50,02 82,05
Caldeira MC 189.162,38 61.181,58 127.980,80 30,36 32,34
Condensador 786,79 195,20 591,59 71,24 71,66

Nesta andlise, constata-se que a maior irreversibilidade estd na caldeira e o

maior rendimento e eficiéncia exergética € para o turbogerador A.

Quando efetuada a andlise exergética do sistema de cogeracdo com a
incorporagdo do processo de reforma a vapor, apenas valores para o turbogerador
A, condensador e caldeira irdo variar. Os resultados obtidos para a andlise
exergética do sistema de cogeragcdo com a incorpora¢do do processo de reforma a

vapor sao apresentados nas tabelas 11 a 13.
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Tabela 11: Anélise exergética do turbogerador A:

Hidr. [Nm3/h] % EX engraga KW EX gyia0 [KW] kW]  qul%] v[%]
300 47.120 11.921 3.646 84,36 92,26
600 46.808,23 43.244,97 3563,26 84,53 92,39
900 46.496,88 43.016,49 3480,4 84,53 92,51
1200 46.185,53 42.788,00 3.480,40 84,88 92,64
1500 45.874,18 42559,52 3.314,66 85,06 51,63
2000 45.355,26 42.178,71 3.176,55 85,38 93
3000 44.317,42 41.417,10 2.900,32 86,05 93,46
4000 43.279,58 40.655,49 2.624,10 86,78 93,94
5000 42.241,75 39.893,87 2.347,87 87,58 94,44
Tabela 12: Andlise exergética da caldeira MC:
Hidr. [Nm3/h] ¥ EX entrada kW] Z EX oiga [KW] 1 [kW] Mul%] %]
300 188.172,13 60.866 127.307 30,37 32,35
600 187.181,88 60.545,50 126.636,37 30,37 32,35
900 186.191,62 60.224,46 125.967,16 30,37 32,35
1200 185.201,37 59.904,43 125.296,94 30,37 32,35
1500 184.211,12 59.584,39 124.626,73 30,37 32,35
2000 182.560,70 59.050,32 123.510,37 30,37 32,35
3000 179.259,86 57.982,19 121.277,66 30,37 32,35
4000 175.959,01 56.914,07 123.510,37 30,37 32,35
5000 172.658,17 55.845,94 116.812,23 30,37 32,34
Tabela 13: Analise exergética do condensador:
Hidr. [Nm3/h] ¥ EX entrada kW] Z EX qoiaa [KW] 1 [kW] Mul%] (%]
300 721,02 186,58 534,44 71,24 71,66
600 692,13 179,1 513,02 71,24 71,66
900 661,86 171,27 490,59 71,24 71,66
1200 631,58 163,44 468,15 71,24 71,66
1500 601,31 155,6 445,71 71,24 71,66
2000 551,78 142,78 408,99 71,24 71,66
3000 451,33 116,79 334,54 71,24 71,66
4000 350,88 90,8 260,08 71,24 71,66
5000 251,81 65,16 186,65 71,24 71,66

Os resultados da andlise mostram que quanto maior for a producao de

hidrogénio, menor seré a taxa de irreversibilidade da turbina. E possivel verificar
também que o rendimento global da planta aumenta proporcional a producao de

hidrogénio.
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3.9 Analise exergética do processo de reforma a vapor

Partindo da andlise exergética realizada por Souza (2005) para um
reformador de 1 Nm’/h de hidrogénio, pode-se calcular a exergia para o processo

bem como sua taxa de irreversibilidade.

A tabela 14 apresenta os resultados obtidos por Souza em seu estudo:

Tabela 14: Irreversibilidades, Eficiéncias racionais e eficiéncias exergéticas. (SOUZA, 2005)

Pressao Tem 2 EX entrada 2 EX qida .

atm) O i G eIm e )
600 2713 2533 180 0,933 0,929

1 650 2603 2409 194 0,928 0,921
700 2506 2299 206 0,918 0,913

600 8258 7814 444 0,946 0,941

3 650 7920 7428 491 0,938 0,933
700 7621 7090 532 0,93 0,925

600 13864 13191 673 0,951 0,946

5 650 13294 12538 756 0,943 0,938
700 12790 11965 825 0,936 0,93

600 19510 18623 887 0,955 0,949

7 650 18702 17699 1003 0,946 0,941
700 17990 16889 1101 0,939 0,929

A exergia total na entrada é a soma das exergias do etanol e da dgua na

entrada do reformador e a exergia de saida € a soma das fracdes da dgua e do

etanol nao reagidos, do CO, e do hidrogénio. Os resultados obtidos sdo

apresentados na tabela 15.
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Tabela 15: Andlise exergética para o processo de reforma a vapor de etanol

Hidrog. [Nm3/h] X EX enirada (KW)  Z EX qiga (kW) 1 (KW)
300 208,83 191,58 17,25
600 417,67 383,17 34,5
900 626,50 574,75 51,75
1200 835,33 766,33 69
1500 1044,17 957,92 86,25
2000 1392,22 1277,22 115
3000 2088,33 1915,83 172,5
4000 2784.,44 2554,44 230
5000 3480,56 3193,06 287,5

v (%) 91,70 N (%) 91,30

Observa-se que o rendimento de Segunda Lei e a efici€ncia exergétia para

o processo de reforma se mantém constante para toda a faixa de producao de

hidrogénio. Isto se deve ao fato do fluxo de massa da entrada ser o mesmo da

saida. E importante ressaltar também que a taxa de irreversibilidade para a

producdo de 300 Nm’/h de hidrogénio € consideravelmente menor que para o

maximo valor passivel de ser produzido.
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CAPITULO 4 - EFICIENCIA ECOLOGICA

Com a crescente preocupacdo com o meio ambiente e as redugdes de
emissoes de poluentes impostas por acordos internacionais, a andlise ecoldgica

de projetos tornou-se um ponto importante a ser abordado.

No caso do hidrogénio, que ndo ocorre isoladamente na natureza, é
necessario um gasto de energia para produzi-lo (separd-lo da matéria), uma vez
que, todos os processos para sua obteng¢do nao sdao 100% “limpos” (polui em
alguma etapa), o hidrogénio nao pode ser considerado um combustivel

totalmente “limpo”.

Os conceitos de eficiéncia ecoldgica, di6xido de carbono equivalente e
indicador de polui¢do foram propostos por Cardu e Baica (1999) no artigo
intitulado “Regarding a global methodology to estimate the energy-ecologic
efficiency of thermopower plants”, publicado na Energy Conversion &
Management, onde se apresentou a andlise do impacto ambiental para plantas

termoelétricas.

Partindo do proposto por Cardu e Baica, Villela et al. (2007) propde a
equacdo do carbono equivalente ((CO,).). Utilizando-se dos indices do Conselho
Nacional do Meio Ambiente, Resolu¢do n° 3 de 28 de junho de 1990, que
estabelece o valor permitido para a concentracdo de material particulado como
sendo de 150 pg/m’ e a concentragio maxima de CO, de 10000 mg/m’, pode-se
determinar os coeficientes da equacdo do didxido de carbono equivalente
((CO,).). Deve-se entdao dividir a maxima concentracdo de CO, permitida pelos
padrdes de qualidade de ar ditados pela Organizacdo Mundial da Sadde, para 1
hora de exposicao (NOx = 200 ug/m3; SOx = 125 ug/m3). (VILLELA et al.,
2007)

(co,), = Co, +80(50,)+50(NO, )+ 67(MP) (28)
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Onde:

(S0,),= 80(S0,)  Dié6xido de enxofre equivalente no (CO,)

(NO,),= 50(NO,) Diéxido de nitrogénio equivalente no(CO,)

(MP),= 67(MP)  Material particulado equivalente no(CO,)

O indicador de polui¢do, I/, calculado pela equacio 29, a partir do

carbono equivalente, possibilita o cdlculo da eficiéncia ecologica. A eficiéncia
ecoldgica varia entre 0 e 1, onde 0 € um sistema muito poluidor e 1 € um sistema

ideal. (VILLELA et al., 2007)

_(co,),
= PCI (29)

Onde:

(co,), Diéxido de carbono equivalente [Kg coo/Kg combl;

PCI,, Poder calorifico inferior do bagaco [kJ/kg];

1, Indicador de poluicdo [kg co/MJ].
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4.1 Calculo da eficiéncia ecoldgica do sistema de cogeraciao

Para o cdlculo da efici€éncia ecoldgica do sistema de cogeracdo foram
considerados dois cendrios: o primeiro considera o de ciclo de dioxido de
carbono desde o plantio da cana-de-agicar até a producdo de etanol. Este ciclo
leva em conta o efeito da fotosintese da cana-de-actcar e € ilustrado pela figura
12. Outro cenario, com o nome "sem ciclo do carbono" nao considera o efeito da

fotossintese.

Figura 12: Ciclo do CO, desde o plantio da cana-de-agiicar até a produgdo do etanol (SILVEIRA et al.,
2009)

De acordo com Silva (2010), as emissdes de poluentes do processo de
producdo de hidrogénio por reforma a vapor de etanol, usando bagaco de cana

como combustivel, sdo mostradas na tabela 16.
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Tabela 16: Emissodes do processo producdo de hidrogénio por reforma a vapor de etanol (SILVA,

2010).
Componentes Quel.ma do Bagago de NC ana Reforma a Vapor de Etanol
(Sistema de cogeracao)
Sem Ciclode Com Ciclode Sem Ciclode Com Ciclo de
Carbono Carbono Carbono Carbono
CO,
1,8239 0,4696 0 -1,354
[kgcoz/ kgcomb]
SO,
0 0
[kgSOZ/kgcomb]
NO
X 0,0012 0,0012
[ngOx/kgcomb]
MP 0,0071
0,0071 ’
[kgMP/kgcomb]

Como se pode notar, o efeito do ciclo de carbono tem um grande impacto
no resultado das emissdes de carbono. Para o caso do processo de reforma, tem-
se um crédito de carbono, ou seja, ele vai absorver mais CO, do que gerar.
Substituindo-se estes valores nas equacdes 28 e 29, obtém-se os valores de
carbono equivalente e do indicador de poluicdo para a planta em questdo. Para o
calculo do diéxido de carbono equivalente e indicador de polui¢do da reforma a
vapor considerou-se os valores de CO,, NOx, SO,, MP da tabela 16 e o PCI do
bagaco de cana-de-actcar. Os resultados deste calculo sdo apresentados na tabela

17.

Tabela 17: CO, equivalente e indicador de polui¢do do sistema de cogeragdo e da reforma a

vapor.
Sistema de cogeracio Reforma a vapor
(COZ)e [kg/kgcomb] Hg [kg/MJ] (COZ)G [kg/kgcomb] Hg [kg/MJ]
Sem Com Sem Com Sem Com Sem Com

ciclode ciclode ciclode ciclode «ciclode ciclode ciclode ciclode
carbono carbono carbono carbono carbono carbono carbono carbono

2,3596  1,0053 0,3223 0,1373  2,8953 00,1866  0,3955  0,0255

P

Com os valores do indicador de poluicdo € entdo possivel calcular a
eficiéncia ecoldgica do sistema de cogeracdo. A efici€ncia ecoldgica € calculada a
partir da equacdo 30 (VILLELA et al., 2007):
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0,5
[0.204 5,10 (135 - 17,)
Neog T Hg

&

cog

(30)

Onde:

€ Eficiéncia ecoldgica do sistema de cogeracdo [-];

cog
n., Rendimento global do sistema de cogeragao;
11,  Indicador de poluigdo [kg/MJ].

Os resultados da eficiéncia ecologica da planta, para as diversas

quantidades de hidrogénio produzido sdo apresentadas na tabela 18.

Tabela 18: Eficiéncia ecoldgica associada ao sistema de cogeragao

Produ¢dao Consumo Consumo Bagaco Nee  Redugdo na Ecog Ecog

de de etanol deetanol Consumido producdo planta planta
Hidrogénio  anidro hidratado [kg/s] [%] de energia semciclo com clico
[Nm3/h] [1/h] [1/h] elétrica de de
[kW] carbono carbono

[-] [-]
0 0 0 0 77,54 0 0,840 0,922
300 238,83 25791 0,10 77,82 178,55 0,841 0,922
600 477,66 515,82 0,21 78,11 357,10 0,841 0,922
900 716,49 773,73 0,31 78,40 535,65 0,842 0,923
1200 955,32 1031,64 0,41 78,69 714,19 0,842 0,923
1500 1194,15 1289,55 0,51 78,99 892,74 0,843 0,923
2000 1592,2 1719,4 0,68 79,48 1190,32 0,844 0,924
3000 2388.,3 2579,1 1,03 80,51 1785,49 0,845 0,924
4000 31844 3438,8 1,37 81,57  2380,65 0,847 0,925
5000 3980,5 4298.5 1,71 82,68  2975,81 0,848 0,926
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O valor mais alto de eficiéncia ecoldgica obtida para o sistema de
cogeracgdo foi de 0,926. Este valor foi obtido para uma producio de 5000 Nm’/h

de hidrogénio e levando-se em conta o ciclo de carbono.

A figura 13 apresenta os resultados para a eficiéncia ecoldgica do sistema
de cogeracdo em funcdo do bagaco disponibilizado para o processo de reforma a

vapor.
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Figura 13: Eficiéncia ecologica do sistema de cogeragdo

Analisando a figura identifica-se facilmente que quanto maior a producgdo
de hidrogénio, melhor serd a efici€ncia ecoldgica do sistema de cogeragdo. Como
a eficiéncia ecoldgica esta relacionada com o rendimento global do sistema de
cogeracdo € normal este incremento, pois, com o aumento da produgdo de
hidrogénio, queima-se uma menor quantidade de bagaco no sistema de
cogeragdo, visto que o calor de processo da usina ndo € alterado. Apenas a
geracdo de energia elétrica serd reduzida para disponibilizar o bagaco para o

processo de reforma a vapor.
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A eficiéncia ecoldgica do sistema de cogeracdo tem uma leve alteracdo de

acordo com o tipo de etanol utilizado para a producdo do hidrogénio. Esta

pequena variacdo € apresentada na figura 14. A eficiéncia ecoldgica é maior para

o etanol hidratado.
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Figura 14: Eficiéncia ecoldgica do sistema de cogeragdo considerando o ciclo de carbono

A figura 15 apresenta os resultados para a producao de hidrogénio com

etanol anidro ou hidratado, sem considerar o ciclo de carbono.
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Figura 15: Eficiéncia ecoldgica do sistema de cogeragdo sem considerar o ciclo de carbono

Observa-se que a eficiéncia ecoldgica do sistema de cogeragcdo sem levar
em conta o ciclo de carbono € consideravelmente menor quando comparada aos
resultados obtidos para o sistema, considerando o ciclo de carbono. Novamente

nota-se uma melhor eficiéncia ecoldgica utilizando-se o etanol hidratado.

4.2 Analise da eficiéncia ecoldgica do processo de producio de hidrogénio

O sistema de producdo de hidrogénio proposto por Silva (2010) €
mostrado na figura 16. O etanol misturado com 4gua entra no gerador de vapor. A
mistura vaporizada segue entdo para o reformador e purificador. O resultado
deste processo € a obtencdo do hidrogénio. Durante a queima do bagago de cana-

de-acucar tem-se a liberacdo na atmosfera de CO,, NO, e material particulado.
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Figura 16: Sistema de produgdo de hidrogénio por reforma a vapor, adaptado (BRAGA, 2010)

De acordo com Silva (2010), o cédlculo do rendimento termodinidmico do

processo de producgdo de hidrogénio (Figura 15), pode ser determinado a partir da

equagdo 31:
PCI
(e T e G
Onde:
n,, Fluxo de massa de bagago [kg/s];
M tanol Fluxo de massa de etanol [1/s];
my. Fluxo de massa de hidrogénio [Nm’/h];
PCI,, Poder calorifico inferior do hidrogénio [kJ/kg];
PCI,, , Poder calorifico inferior do etanol (anidro e/ou hidratado)

[KJ/kg]

PCI,, Poder calorifico inferior do bagaco [kJ/kg].
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Com base na reacdo global do processo de reforma a vapor de etanol,

temos:
l CzHSOH + 3 H,O ----- 2C0O;, + Q H, (32)

Ou seja, para cada mol de etanol reagido resultam seis mols de hidrogénio.
Portanto, 0,046 kg de etanol geram 0,012 kg de hidrogénio, assumindo um

rendimento ideal (100%) para o processo de reforma.

Silva (2010) também faz uma relacdo entre a tonelada de cana-de-agucar e
etanol produzido por ela. Para cada tonelada de cana-de-agucar se obtém 83,33 1

de etanol e 250 kg de bagaco.

Considerando que a densidade do etanol seja de 0,7894 kg/l, tem-se:

83,331x 0,7894 kg/l = 65,8307 kg etanol

Portanto, para cada tonelada de cana-de-agicar processada resulta em
65,8307 kg de etanol.

Com isto, a massa de bagaco por mol de etanol € de 0,17469 kgy,,/mol

etanol.

Os valores de poder calorifico inferior utilizados sao:
PCl, = 119950 kJ/kg hidrogénio
PCI,, = 7320 kl/kg bagaco
PCI, .. = 25000 kJ/kg Etanol hidratado
PCI,, .. = 28300 kl/kg Etanol anidro
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Com estes dados, é possivel obter um rendimento termodindmico da
reforma em torno de 55,76% para o etanol anidro e 59,95% para o etanol

hidratado.

4.3 Calculo da eficiéncia ecolégica do processo de reforma a vapor

A eficiéncia ecoldgica do processo de reforma a vapor pode ser

determinada pela equagao 33:

0,5
[0204 5,,10(135 - 17,)

T N + 11, (33)
Onde:
Erey Eficiéncia ecoldgica da reforma a vapor [-];
Moy Rendimento do processo de reforma a vapor [%];

1, Indicador de polui¢do do processo de reforma [kg CO, / MJ].

Substituindo-se os dados na equacgdo 31, obtém-se um valor de eficiéncia
ecoldgica de 0,7649 para o etanol anidro sem levar em conta o ciclo de carbono e
0,9782 quando considerado o ciclo. Para o etanol hidratado tem-se 0,7762 e

0,9797, respectivamente, sem o ciclo de carbono.
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4.4 Calculo da eficiéncia ecoldgica global (sistema de cogeracio + processo

de reforma a vapor)

Para calcular a eficiéncia ecoldgica global ( % ), deve-se levar em conta os

dois processos da industria estudada (sistema de cogeracdo e processo de

producdo de hidrogénio). Neste caso, a equacdo 34 pode ser utilizada:

(co,).1.,

T co,).T.,

Onde:

l(co,).].,

l(co,).].,

ref

2 )e ]re_f Erer )
:).] G

ref

Carbono equivalente do sistema de cogeracgao [-];
Eficiéncia ecoldgica do sistema de cogeracgao [-];

Carbono equivalente do processo de reforma a vapor

[-1;

Eficiéncia ecoldgica do processo de reforma a vapor

[-1.

Os resultados de eficiéncia ecoldgica global sdo mostrados na tabela 19.
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Tabela 19: Eficiéncia ecoldgica global com e sem ciclo de carbono

Eficiéncia Eficiéncia Eficiéncia Eficiéncia
global do etanol global do etanol global do etanol global do etanol
Producao de anidro (sem anidro (com  hidratado (sem hidratado (com
hidrogénio ciclo de ciclo de ciclo de ciclo de
[Nm’/h] carbono) [-] carbono) [-] carbono) [-] carbono) [-]
300 0,803 0,950 0,809 0,951
600 0,803 0,950 0,809 0,951
900 0,803 0,950 0,809 0,951
1200 0,804 0,951 0,809 0,951
1500 0,804 0,951 0,810 0,951
2000 0,804 0,951 0,810 0,952
3000 0,805 0,951 0,811 0,952
4000 0,806 0,952 0,811 0,953
5000 0,807 0,952 0,812 0,953

Observa-se que o valor maximo de eficiéncia ecoldgica para o processo de
reforma a vapor € de 0,953 para o caso do etanol hidratado e considerando-se o

ciclo de carbono.

A figura 17 apresenta o resultado da eficiéncia ecoldgica global para o
etanol anidro com e sem ciclo de carbono, relacionado a quantidade de
hidrogénio produzida. J& a figura 18 apresenta os mesmos resultados, mas

considerando o etanol hidratado.
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Figura 18: Eficiéncia ecoldgica global para o etanol hidratado com e sem ciclo de carbono.

Como se pode observar nas duas figuras, em ambos os casos ha uma
sensivel reducdo na eficiéncia ecoldgica global quando o ciclo de carbono nao é

considerado.
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CAPITULO 5 - CONCLUSOES

O processo de reforma a vapor de etanol para o caso do Brasil se mostra
como uma excelente alternativa para a obten¢do de hidrogénio. Este sistema pode
vir a reduzir o custo de producdo do hidrogénio j4 que grande parte da
infraestrutura necessaria (industrias do setor sucroalcooleiro) para sua produgao

jé se encontram instaladas e em operacao.

Verificou-se através da anélise energética que a producdo de hidrogénio
em conjunto com uma usina sucroalcooleira pode vir a aumentar o seu
rendimento global. Isto de deve ao fato do fluxo de massa de vapor para acionar
os diversos processos da usina ser mantido constante (sistema operando em

paridade térmica), independente da quantidade de hidrogénio produzida.

Observa-se também que o rendimento para o turbogerador A sofre um
decréscimo em fun¢do do aumento da produc¢do de hidrogénio. Nota-se também
que a poténcia elétrica que o sistema de cogeracdo deixa de gerar pelo desvio do
bagaco pode ser facilmente compensada, com vantagens consideraveis, pela
producdo de hidrogénio, ji que com 1 Nm’/h de hidrogénio em uma célula a
combustivel é possivel gerar 1 kW. O sistema de cogeracdo deixa de produzir

3,08 MW, e no caso dos 5000 Nm’/h & possivel gerar 5 MWe na célula.

Realizada a andlise exergética, nota-se que as maiores taxas de
irreversibilidade ocorrem na caldeira do sistema de cogeracdo. Sob o ponto de
vista da segunda lei, o rendimento do turbogerador A tem um incremento quanto
maior for a producdo de hidrogénio. A taxa de irreversibilidade da caldeira, a

maior do sistema, também se reduz com o aumento da produ¢do de hidrogénio.

Da anélise ecoldgica, ha uma melhora da eficiéncia ecoldgica global da
planta com a incorporagdo do processo de producdo de hidrogénio. Quando
comparadas as efici€ncias ecoldgicas do processo de reforma a vapor com a do
sistema de cogerac¢do, nota-se que a efici€ncia € sempre maior para o processo de

producdo de hidrogénio quando levado em conta o ciclo de carbono. Isto
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significa que a poluicdo emitida pelo processo de reforma € menor que a emitida
pelo sistema de cogeracdo. Sob o ponto de vista ecoldgico, € mais vantajoso

produzir eletricidade a partir do hidrogénio do que pelo sistema de cogeracao.
Como sugestdes para trabalhos futuros, podemos citar:

e Analisar a produgdo de hidrogénio considerando o bagaco residual

que a usina possui;

¢ Andlise econdmica da producdo de hidrogénio incorporada ao setor

sucroalcooleiro;

e Elaboragdo de programa de computador (software) para simulagio

da producdo de hidrogénio incorporada ao setor sucroalcooleiro;

e Estudo do potencial de produ¢do de hidrogénio do setor

sucroalcooleiro brasileiro.
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