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FONSECA, V. F. F. Ciclo combinado com gaseificacdo integrada de biomassa — Analise
de penalidade exergética de emissdo de CO,. 2013. 107 f. Dissertagdo (Mestrado em
Engenharia Mecanica) — Faculdade de Engenharia do Campus de Guaratingueta,
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RESUMO

A necessidade do desenvolvimento de tecnologias baseadas em fontes de energia renovaveis é
crescente em todo o mundo, de modo a diversificar a matriz energética dos paises, bem como
atender as rigorosas legislacdes ambientais e acordos internacionais para redugdo na emissdo
de poluentes. Estudos que permitam a implantacdo desta tecnologia no Brasil, levando-se em
conta as caracteristicas especificas dos biocombustiveis disponiveis, devem ser realizados
com vistas a diversificacdo da matriz energética do pais. Diversas tecnologias em fase de
desenvolvimento sobre o uso de biomassa na geracdo de energia tém sido apresentadas na
literatura técnica, das quais as plantas industriais de ciclo combinado com gaseificacao
integrada (IGCC) surgem como uma importante inovagdo tecnologica. Nesta tecnologia se
obtém um combustivel gasoso, rico em gas hidrogénio, a partir de biomassa sélida, elevando
com isso a eficiéncia global do processo em relacdo a sua queima direta numa caldeira
convencional. O objetivo deste trabalho € desenvolver um modelo termodindmico e de
equilibrio quimico, a partir de bagaco de cana, relativamente a uma configuracdo de ciclo
combinado com gaseificacdo integrada (IGCC), associado com analise de custos exergéticos e
emissdo de CO, por meio do método da penalidade exergética. Por meio da analise de
penalidades exergéticas é realizada a comparacdo entre a tecnologia IGCC e o ciclo a vapor
tradicionalmente empregado no setor sucro-alcooleiro, verificando-se que a nova tecnologia

apresenta vantagens técnicas e ambientais em relacdo a tecnologia tradicional.

PALAVRAS-CHAVE: Gaseificacdo. Biomassa. IGCC. Andlise exergética. Emissdo de CO..



FONSECA, V. F. F. Combined cycle with biomass integrated gasification — CO, emission
exergetic penalty analysis. 2013. 107 f. Thesis (Master’s degree in Mechanical Engineering)
- Faculdade de Engenharia do Campus de Guaratingueta, Universidade Estadual Paulista,

Guaratingueta, 2013.

ABSTRACT

The development of technology based in energy renewable sources is increasing worldwide in
order to diversify the energy mix and satisfy the rigorous environmental legislation and
international agreements to reduce pollutant emission. Considering the specific characteristics
of biofuels available in Brazil, studies regarding such technologies should be carried out
aiming the diversification of the energy mix. Several state-of-the-art technologies for power
generation from biomass have been presented in the technical literature, and the industrial
plants with integrated gasification combined cycle (IGCC) emerge as a major technological
innovation. By obtaining a fuel gas rich in hydrogen from solid biomass, the IGCC presents a
higher overall efficiency of the process than the direct burning of the solid fuel in a
conventional boiler. The objective of this study is to develop a thermodynamic and chemical
equilibrium model of an IGCC configuration for sugarcane bagasse, associated with an
exergetic cost analysis and a CO, emission analysis through, the method of exergy penalties.
Through such analysis it is performed an exergetic penalty comparison between the IGCC
technology and the steam cycle traditionally employed in the sugarcane sector. It is verified
that the proposed technology presents technical and environmental advantages compared to

traditional technology.

KEYWORDS: Gasification. Biomass. IGCC. Exergetic analysis. CO, emission.
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1 INTRODUCAO

A necessidade do desenvolvimento de tecnologias baseadas em combustiveis ou fontes
de energia renovaveis é crescente em todo o mundo, de modo a diversificar a matriz
energética dos paises, bem como atender as rigorosas legislacbes ambientais e acordos
internacionais para reducdo na emissao de poluentes.

Do ponto de vista do estagio de desenvolvimento, o ciclo combinado com gaseificacao
integrada (IGCC, integrated gasification combined cycle) ¢ uma tecnologia ainda em fase de
demonstracdo, embora conte com mais de 30 anos de desenvolvimentos e testes, uma vez que
a planta de geragdo de Lunen, Alemanha, data de 1972 (GTW, 2007a). As raz0es para a
demora em seu aproveitamento pelas grandes centrais geradoras de energia a carvdo se
referem a baixa confiabilidade operacional até entdo demonstrada (embora nos Gltimos anos
ja se tenha alcancado disponibilidades superiores a 90%) e ao seu custo de investimento (entre
10 e 20% superiores aos alcancados por centrais térmicas a carvao pulverizado).

A literatura aborda temas e tecnologias em fase de desenvolvimento sobre o uso de
biomassas na geracao de energia; de modo especifico para o ciclo IGCC, a tecnologia ainda é
incipiente para o emprego de biomassas, devido a diversidade de produtos e suas distintas
caracteristicas fisicas e de composicdo quimica. A despeito de tal dificuldade, faz-se
necessario o desenvolvimento de estudos que permitam a implantacdo desta tecnologia no
Brasil, levando-se em conta as caracteristicas especificas dos biocombustiveis disponiveis no
pais. Cabe salientar que a legislacao brasileira vem adotando politicas de reducdo de emissdes
de CO, para o setor industrial. Assim, é necessario obter-se alternativas tecnologicas para
reducdo das emissdes, sob o risco de ndo renovacao das licencas de operacao das indUstrias

pelos 6rgdos governamentais competentes.

1.1 Justificativa

A utilizacdo de fontes renovaveis de energia e uso de combustiveis menos poluidores é
uma tendéncia mundial que se consolidard em um futuro préximo, adequando-se as restricdes
das legislacOes nacionais e internacionais. Deseja-se suprir a necessidade de implantacdo de
novas tecnologias de geracdo com aproveitamento de residuos de biomassa e biocombustiveis

no mercado nacional, independente de fornecedores e financiamentos internacionais, criando
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condi¢des do pais de dominar os processos tecnologicos envolvidos na gaseificacdo de
biomassa. Assim, fica demonstrada a importancia do estudo realizado, destacando também
aspectos ambientais associados a sustentabilidade.

Com base ema tal argumento, a proposta da presente pesquisa se inicia com o estudo
de um processo de gaseificacdo de biomassa vegetal de estrutura quimica conhecida, para
obtencdo de gas combustivel de elevado poder calorifico inferior (PCI), a ser empregado em
um conjunto a gas em ciclo combinado com geracdo de vapor. Para uma configuracdo de
IGCC composta a partir de revisdo bibliografica, € entdo efetuada uma analise de custos
exergéticos, associada com modelagem de penalidade exergética relativa a emissdo de CO,.
Os resultados obtidos sdo comparados com os de um ciclo a vapor convencional, queimando a
mesma biomassa e que é similar em termos funcionais e de estrutura fisica dos componentes

da configuracéo, de forma de avaliar a potencialidade técnica e ambiental desta tecnologia.

1.2 Objetivos

Este trabalho tem por objetivo desenvolver o estudo de uma configuracdo de ciclo
combinado com gaseificacdo integrada com base em modelo termodindmico e de equilibrio
quimico, a partir de uma biomassa com estrutura quimica definida (bagaco de cana-de-acucar)
com andlise de custos exergéticos e emissao de CO, pelo método da penalidade exergética.

Efetua-se uma breve revisdo apresentando uma visdo geral acerca do uso da biomassa
no Brasil e no mundo, bem como a caracterizacdo dos principais tipos de biomassa
empregados na geracdo de energia. Sdo abordadas formas classicas de aproveitamento de
energia e também novas tecnologias de geracdo com o emprego de processos de gaseificacédo,
com destaque para os ciclos combinados com gaseificacdo integrada. No contexto da
gaseificacdo, descreve-se um histérico do surgimento desta tecnologia, os tipos de
gaseificadores, fundamentos tedricos necessarios a compreensdo da gaseificacdo e plantas e
instalagdes experimentais em uso no mundo.

Neste estudo, priorizam-se as plantas industriais de ciclo combinado com gaseificacéo
integrada, que surgem como uma importante inovacao tecnoldgica na obtencdo de um gas
combustivel rico em hidrogénio, a partir de uma biomassa sélida, elevando a eficiéncia global
do processo de obtencdo de energia, considerando o maior rendimento associado as turbinas a

gas em relacdo a sua queima direta numa caldeira convencional.
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Para o desenvolvimento da pesquisa é definida uma configuracdo de equipamentos
baseada em referéncias bibliogréaficas de resultados tedricos e projetos ja desenvolvidos,
seguido de modelagem termodinamica e de equilibrio quimico dos processos que compdem
um IGCC, utilizando-se do software EES (Engineering Equation Solver) num ambiente de
simulacdo do processo. Procedimento similar foi empregado para a analise de ciclo a vapor,
com caracteristicas proximas em termos de volume de biomassa processada na caldeira.

Na etapa seguinte, emprega-se 0 modelo de custos exergéticos e de emissdao de CO,
para efetuar uma analise de penalidades relativas a diferentes tecnologias energeticas,
permitindo a comparacéo desta tecnologia com as que sao alternativamente empregadas para
geracdo de energia. Espera-se, com esta modelagem, possibilitar a demonstracdo das
vantagens técnica/ambiental do uso de um determinado tipo de biomassa associado a esta

tecnologia especifica.

1.3 Estrutura do trabalho

Este trabalho € dividido em sete capitulos, conforme descrito a seguir:

eNo primeiro capitulo é apresentada uma introducdo geral do trabalho, salientando
aspectos mercadolégicos, bem como a justificativa da importancia do tema
selecionado.

¢ O segundo capitulo apresenta uma revisao bibliografica abordando uma viséo geral da
biomassa no Brasil e no mundo, bem como 0s seus principais processos
tecnoldgicos para geracdo de energia, levando-se em conta seu estagio atual e
perspectivas  futuras. Desenvolve também uma revisdo de conceitos
termodindmicos empregados neste estudo, relativos a analise energética e
exergética, além de topicos de combustdo e equilibrio quimico. Uma descricao
breve de ciclos propostos em IGCC € também apresentada, destacando
configuragcbes mais relevantes desenvolvidas em estudos anteriores em artigos
académicos.

¢ O terceiro capitulo apresenta um estudo para a especificacdo de uma configuracao
adequada de IGCC, bem como a modelagem termodindmica e de equilibrio
quimico dos equipamentos descritos na planta. Por fim, efetua-se anélise de custo
exergético e modelagem da penalidade de emissdo de CO; associada com o IGCC e
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queima convencional do bagaco em um ciclo Rankine, para posterior discussédo da
viabilidade do ciclo proposto neste estudo.
e No quarto capitulo; sdo apresentadas as conclusdes e proposicdes para trabalhos

futuros.

2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 BIOMASSA

2.1.1 Visao geral da biomassa no Brasil e no mundo

Com o crescimento cada vez maior na demanda de energia, tanto nos paises
desenvolvidos como nos paises emergentes, 0 mundo volta-se para a necessidade de obtencéo
de fontes energéticas capazes de suprir estas necessidades, e a0 mesmo tempo, reduzir as
emissoes de poluentes, possibilitando o uso sustentavel dos recursos naturais. Neste contexto,
a biomassa apresenta-se como uma fonte de energia renovavel que vem ganhando interesse
devido as tentativas de reducdo no uso de combustiveis fosseis e a possibilidade de obtencéo
de vetores energéticos em diversas formas aplicaveis, como combustiveis liquidos ou gasosos,
calor e eletricidade (DERMIRBAS; BALAT; BALAT, 2009).

Estudos realizados had mais de 10 anos pela ANEEL (2002), j& apontavam diversas
tecnologias de aproveitamento em fase de desenvolvimento e aplicagdo. Alertando para o fato
que estudos diversos se conflitam na previsdo para o uso futuro da biomassa como fonte de
energia: estimativas da Agéncia Internacional de Energia (IEA, 1998) indicavam que,
futuramente, a biomassa ocuparia uma menor propor¢do na matriz energetica mundial — da
ordem de 11% em 2020. Outros estudos (Hall et al., 2000) indicavam que, ao contrario da
visdo geral que se tinha, 0 uso da biomassa deveria se manter estavel ou até mesmo aumentar,
devido ao crescimento populacional, bem como, a urbanizacdo e melhoria nos padrdes de
vida, o0 que faria com que pessoas de areas rurais e urbanas de paises em desenvolvimento
passassem a usar mais carvao vegetal e lenha, ao invés de residuos.

Pesquisas realizadas em 2005 apontavam o Brasil como o terceiro do mundo no
ranking do uso da bioeletricidade, ficando atrés dos Estados Unidos, em 1° lugar, e Alemanha
na 22 posicdo (REN21, 2005). A publicacdo anual do Balango Energético Nacional comprova
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também o crescimento da biomassa na oferta interna de energia do Brasil, apontando em 2012
um valor correspondente a 6,8% do total de eletricidade gerada, conforme se pode observar na
Figura 1. A Figura 2 apresenta o processo de evolucdo da oferta de energia interna no Brasil
ao longo de varias décadas, com nitida participacdo crescente do petrdleo e produtos da cana,
em detrimento da lenha e carvéao vegetal, conforme EPE, 2011.

Figura 1 - Oferta Interna de Energia Elétrica por fonte no Brasil em 2012 (EPE, 2013).

Figura 2 - Evolucdo da oferta de energia interna no Brasil entre os anos de 1940 a 2010 (EPE, 2011).

A biomassa foi considerada durante muito tempo como um energético

tradicionalmente utilizado em paises pobres e setores menos desenvolvidos, sendo tratada



24

como uma fonte energética dispersa, cujo uso quase sempre € ineficiente e indevidamente
associado a problemas de desflorestamento e desertificacdo. Contudo, tal imagem da
biomassa esta mudando, gracas aos esforcos recentes de mensuracdo mais acurada do seu uso
e potencial, por meio de novos estudos, demonstracdes e plantas-piloto; ao uso crescente da
biomassa como um vetor energético moderno (por meio do desenvolvimento de tecnologias
eficientes de conversdo), principalmente em paises industrializados; e, sobretudo, pelo
reconhecimento das vantagens ambientais de uso racional no controle das emissdes de CO, e
enxofre (ANEEL, 2002).

Dentre as vantagens do uso da biomassa pode-se destacar a possibilidade de um
controle mais efetivo sobre poluentes emitidos, obtendo reducéo das emissGes e menor teor de
enxofre quando comparado com combustiveis fosseis. Cabe salientar, também, que a
diversificacdo da matriz energetica € um ponto estratégico para garantir a estabilidade na
geragdo de energia necessdria aos paises em crescimento, uma vez que estardo menos
susceptiveis as crises internacionais, como o caso do petréleo, e a periodos de seca
prolongados, no caso da geracdo hidroelétrica, com a reducdo no nivel de agua nos
reservatorios.

Os principais entraves do ponto de vista tecnico-econdmico ao maior uso da biomassa
na geracdo de energia elétrica sdo a baixa eficiéncia termodindmica associada as plantas e 0s
custos relativamente altos de producdo e transporte. A confiabilidade de muitos
equipamentos, principalmente os sistemas de alimentacdo, ainda ndo atingiu a maturidade
adequada para viabilizacdo comercial em pequena escala. Ha necessidade também de maior
gerenciamento do uso e ocupacdo do solo, devido a falta de regularidade no suprimento
causado pelas sazonalidades da producéo, criacdo de monoculturas, perda de biodiversidade e
uso intensivo de defensivos agricolas (ROSILLO-CALLE et al., 2005).

A biomassa ja se constitui numa importante fonte energética em diversos paises.
Contudo, seu uso tradicional estd associado a um consumo ndo sustentavel e baixas
eficiéncias de conversdo. O crescimento da conscientizacdo da sociedade para a preservagédo
do meio ambiente, bem como, o0 uso sustentavel de recursos naturais, leva a mudancas que
convergem para vetores energéticos modernos garantindo maior eficiéncia global nos
processos. Tais vetores sdo a eletricidade e os combustiveis liquidos e gasosos, em
substituicdo ao uso direto de combustiveis solidos (ROSILLO-CALLE et al., 2005).

O uso moderno da biomassa dependera da viabilidade técnica e econdmica dos novos
processos de conversdo e da superacdo das barreiras tecnoldgicas dos processos tradicionais,

uma vez que ndo ha ainda tecnologias comerciais de alta confiabilidade disponiveis para
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geracdo em pequena escala e que apresentem baixos custos de investimento (LORA,
ANDRADE, 2009).

2.1.2 Utilizagéo da energia de biomassa

Nesta secdo desenvolve-se uma breve revisdo dos principais processos tecnoldgicos de
utilizacdo de biomassa na geracdo de energia, levando-se em conta seu estagio atual, bem
como suas perspectivas futuras, sob o enfoque do potencial para utilizacdo destas tecnologias
na obtencao de energia. Abordam-se explanagdes conceituais dos principais processos de pré-
tratamento, como a gaseificacdo, pirélise e torrefacdo/briquetagem, e técnicas de conversao da
biomassa, bem como os processos de producdo de metanol, hidrogénio e etanol. S&o avaliados
também vetores modernos na tecnologia de geracdo de eletricidade através de combustéo
direta em ciclos a vapor e de derivados combustiveis com turbinas a gés, ciclos combinados,

motores de combustdo interna e células combustivel.

2.1.2.1 — Tecnologias de Pré-tratamento da Biomassa

Dentro dos primeiros processos, tem-se a gaseificagdo como a mais promissora forma
de elevar a eficiéncia global de um ciclo termodindmico quando permite o uso de turbinas a
gas e posterior aproveitamento de calor numa turbina a vapor através do ciclo combinado,
mediante emprego de caldeira de recuperagdo. Destacam-se também a pirGlise e
torrefacdo/briquetagem, processos mais conhecidos na producao de lenha e carvéo vegetal.

Nas tecnologias de conversao final de energia, destacam-se 0s processos de combustéo
direta da biomassa solida em um ciclo vapor e queima conjunta (ou co-firing) com
combustivel mineral de alto teor energético, além de processos de queima de combustiveis
derivados de biomassa, como tecnologias que usam turbinas a gas e ciclos combinados BIG-
GT/BIG-CC, motor de combustdo interna e células combustivel. Um breve comentério é feito

sobre a producdo de combustiveis derivados como o etanol, metanol e hidrogénio.
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e Pirdlise

A pirdlise ou carbonizacdo € o mais antigo e simples processo de pré-tratamento de
biomassa, e leva a conversdao de um combustivel, normalmente lenha, em outro de melhor
qualidade e conteudo energético, como carvdo. Consiste no aquecimento do material original
(normalmente entre 300°C e 500°C), em baixissima concentracdo ar, de modo a retirar o
material volatil. O carvéo, principal produto final, tem uma densidade energética duas vezes
maior que a do material de origem e queima em temperaturas muito mais elevadas. Por meio
da pirolise, tambem é possivel obter gas combustivel, alem de alcatréo e acido piro-lenhoso.

Segundo ANEEL (2005), em geral, sdo necessarias de quatro a dez toneladas de lenha
para a producdo de uma tonelada de carvéao, dependendo das caracteristicas do processo e do
teor de umidade do material de origem. Se o material volatil ndo for coletado, o custo relativo
do carvdo produzido fica em torno de dois tercos daquele do material de origem, se
considerado o contetdo energético.

Para melhorar a qualidade do combustivel gerado e o aproveitamento dos residuos,
processos mais sofisticados séo utilizados com controle da temperatura e coleta do material
volatil. Nesta situacdo, a proporcédo de carvao pode chegar a 30% do material de origem.
Embora necessite de tratamento prévio para reducdo da acidez, o liquido produzido pode ser
usado como 6leo combustivel.

Os processos de pirdlise rapida sdo competitivos com a gaseificacdo, sendo realizados
em temperaturas entre 800°C e 900°C, e tendo cerca de 60% do material se transformando
num gas rico em hidrogénio e mondxido de carbono (apenas 10% de carvédo sélido para a
pirdlise). Contudo, devido ao problema do tratamento dos residuos, que sdo maiores nos
processos com temperatura mais elevada, a pirélise convencional (300°C a 500°C) ainda é a
tecnologia mais atrativa.

A pir6lise pode ser empregada também no aproveitamento de residuos vegetais,
porém, é necessaria a compactacdo dos residuos, cuja matéria-prima é transformada em
briquetes. Deste modo, adquirem-se maiores teores de carbono e poder calorifico, permitindo

seu uso com maior eficiéncia na geragéo de calor e poténcia. (ANEEL, 2002)

e Torrefacdo/Briquetagem
A torrefacdo consiste num processo de pré-carbonizacdo, o qual se desenvolve
justamente na fase endotérmica da pirélise, entre 250 e 300°C. Seu objetivo fundamental é

concentrar a energia da biomassa em um produto formado em curto tempo, baixas taxas de
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aquecimento e temperaturas moderadas, permitindo reter os volateis de maior poder calorifico
no proprio produto. Nestas condigdes, a hemicelulose se degrada, sendo removida a umidade,
0 acido acético, fracdes de fenol e outros compostos de baixo poder calorifico. O resultado €
um material intermediario entre a biomassa e o carvao, de altos rendimentos energéticos.

Resultados da torrefacdo de varias espécies de madeira mostraram que o poder
calorifico da madeira torrada depende do teor final de volateis e cinzas, variando entre 23 e
24 MJ/kg. Nesses experimentos foram atingidos altos rendimentos de converséo os quais
variaram entre 74 e 77% com teores baixos de umidade e carbono fixo em torno de 28 a 31%
(FELFLI; LUENGO; SOLER, 2003).

O pré-tratamento de torrefacdo pode ser uma alternativa como tecnologia de baixo
custo que possam competir em termos econdmicos e técnicos com os métodos tradicionais de
carbonizacdo. Através da combinacdo de temperatura e tempo de processamento, podem-se
obter produtos de diferentes propriedades que podem ser reproduzidos com alta preciséo.

A tecnologia de aglomeracdo foi desenvolvida com o intuito de recuperar particulas
finas oriundas de um processo de beneficiamento de minérios ou de residuos, o que
proporcionou 0 aproveitamento comercial da fragdo fina desses materiais, minimizando o
impacto ambiental causado pela producdo de material fino ou particulado. Nesse contexto, a
briquetagem destacou-se como método adequado ao processamento desses materiais e tornou-
se 0 método pioneiro de aglomeracéo.

A brigquetagem consiste na aglomeracdo de particulas finas por meio de presséo,
podendo fazer uso ou ndo de um aglutinante, e permitindo a obtencdo de um produto néo s6
compactado, mas com forma, tamanho e parametros mecénicos adequados. A reducédo de
volume do material, além dos beneficios tecnoldgicos, permite que materiais finos possam ser
transportados e armazenados de forma mais econdmica, constituindo assim, uma forma
bastante eficiente para concentrar a energia disponivel da biomassa.

Em geral, cada volume de briquetes contém pelo menos 5 vezes mais energia que 0
mesmo volume de residuos, conforme QUIRINO, (1991). Cabe salientar também, que este
processo de pré-tratamento permite um uso mais sustentavel dos recursos naturais, uma vez

que se otimiza a energia a ser convertida, reduzindo a quantidade de madeira a ser depredada.

e Gaseificacao
A gaseificacdo consiste em converter o material solido de caracteristica heterogénea
em combustivel gasoso rico em carbono e hidrogénio, que pode ser mais facilmente utilizado

com ganhos de eficiéncia e no desempenho ambiental em comparacdo a queima direta da
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biomassa. O gaseificador é o equipamento responsavel pela conversao, sendo construido com
revestimento em material refratario, e operando em temperaturas da ordem de 850 °C, sob
condicdes de pressdo atmosférica ou sob elevada pressdao (CORTEZ et al., 2008).

A eficiéncia final de conversdo da biomassa em eletricidade atinge valores superiores
a 45% com o uso de ciclos combinados de geracdo de eletricidade, e até 55%, com a
conversdo dos gases em hidrogénio associado a células combustiveis (ROSILLO-CALLE et.
al., 2005).

O processo de gaseificacdo envolve a desvolatizacdo e degradacdo quimica da
biomassa, em uma atmosfera de vapor e/ou ar, para produzir um gas de médio ou baixo poder
calorifico. O uso de oxigénio puro, ao invés de ar, eleva o poder calorifico em base seca de
cerca de 5 a 6 MJ/Nm® para 13 a 14 MJ/Nm®. Entretanto, a operacdo torna-se cara, sendo
recomendada apenas para gaseificacdo que envolve a producdo de gas de sintese. Uma
alternativa é fazer uso de aquecimento indireto, sem o insuflamento de ar, por meio da
transferéncia de calor de um sélido ou uma superficie quente; valores em base seca de 18 a 20
MJ/Nm?® s&o os mais comuns, de acordo com ROSILLO-CALLE et. al., (2005).

O desempenho do gaseificador € afetado tambem pela pressdo de operacéo,
principalmente quando usado acoplado a turbinas a gas, que requerem pressdes de entrada de
1,0 a 2,0 MPa para proporcionar alta eficiéncia global. Sistemas de alimentacéo confidveis e
operando em alta pressdo ndo atingiram ainda estagio comercial. Sistemas de tratamento e
remocdo de poluentes sdo necessarios para garantir a remogdo de particulados, alcatrdo e
vapores alcalinos, permitindo uma operacao segura, eficiente e adequada do ponto de vista
ambiental. A Tabela 1 resume os tipos de gaseificadores e suas caracteristicas principais.

Resumidamente, pode-se dizer que as maiores barreiras do emprego efetivo da
gaseificacdo estdo na baixa confiabilidade dos equipamentos, principalmente de alimentacéo
do gaseificador, na complexa compreensao e manutencédo das condi¢des operacionais bastante
susceptiveis a oscilacbes nas propriedades e vazdes das variaveis envolvidas no processo,

além da necessidade de limpeza posterior do gas obtido.

Tabela 1 — Caracteristicas dos tipos de gaseificadores (CORTEZ; LORA; OLIVARES GOMEZ, 2008)

Tipos/ Leito Fixos Leito fluidizado
caracteristicas Contracorrente | Concorrente
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operacionais

a) 100-400°C
b) Até 3.000 kPa

(a) Temperatura de saida gases do reator; (b) Pressdo

a) 400-700°C
b) Até 3.000 kPa

AplicacBes Gaseificacdo em pequena e | Gaseificagdo em pequena e | Biomassa dispersa de

recomendadas média escala. média escala. geometria ndo-uniforme
(bagaco de cana, casca de
arroz)

Condicoes

a) 500-900°C
b) Até 6.000 kPa

controlar regido central de
reacao;

- requer combustivel
uniforme para operagéo
otima;

- alto teor de alcatréo;

- possibilidade de
aglomeragéo e clivagem das
cinzas na grelha e
refratarios;

- baixa capacidade
volumétrica.

controlar regido central de
reacao;

- alto teor de cinzas no gas;
- requer combustivel
uniforme para operacao
otima;

- possibilidade de
aglomeracéo e clivagem das
cinzas na grelha e
refratarios;

- baixa capacidade
volumeétrica;

Vantagens - unidades simples e baratas; | - unidades simples e baratas; | - flexibilidade com relacdo a
- alta eficiéncia térmica; - alta eficiéncia de conversdo | taxa de alimentacdo e
- alta eficiéncia de de carbono; composigdo do combustivel,
conversdo de carbono; - baixo teor de alcatrdo no - alta capacidade
- baixo teor de particulas de | gas. volumétrica;
cinzas no gas. - possibilidade de controle da
temperatura do leito.
Desvantagens - poucas possibilidades para | - poucas possibilidades para | - Temperatura de operacéo

limitada pela sinterizac8o de
cinzas;

- alta carga de particulas no
gas;

- a perda de carbono na
fuligem pode ser alta;

- Alcatrédo é formado a
baixas temperatura de
operagao.

2.1.2.2 - Tecnologias para conversao de energia a partir de biomassa

Nos paises em desenvolvimento, estima-se que o consumo de eletricidade cresca

bastante nas préximas décadas, aumentando também os impactos ambientais. Faz-se

necessario que haja um aumento substancial na contribuicdo das fontes renovaveis de energia

nesta futura expansdo da capacidade de geragédo de eletricidade, e a biomassa demonstra-se

como uma boa opcao.

Classificam-se as tecnologias de geragéo de eletricidade a partir de biomassa em dois

grandes grupos: aquelas baseadas na combustdo direta da biomassa (centrais elétricas

baseadas no ciclo a vapor, podendo ocorrer queima conjunta com combustivel fossil, co-

firing) e aquelas em que se empregam combustiveis derivados, sejam eles gasosos ou liquidos

(tecnologias baseadas na gaseificacdo ou pirélise de biomassa, integradas as turbinas a gas,

motores de combustdo interna ou células a combustivel).
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e Combustéo direta

De um modo geral, centrais elétricas de tecnologia convencional de ciclo a vapor
apresentam baixa eficiéncia térmica (entre 14 a 25%), principalmente por ndo operarem com
0s parametros ideais de geracé@o de vapor (presséo e temperatura), numa estratégia de reducéo
de custos de capital (ddlares por kW instalado), incorporando assim, por exemplo, materiais
de menor qualidade nas caldeiras, reducdo da presséo e temperatura do vapor e emprego de
turbinas de menor eficiéncia.

O termo co-firing refere-se ao uso combinado de biomassa e combustiveis fosseis nas
centrais elétricas e também em caldeiras industriais a vapor, e é considerado em muitos paises
0 primeiro passo para um maior uso da biomassa na geracdo de energia elétrica, uma vez que
a combustdo da mistura ocasiona uma consideravel reducdo dos riscos técnicos e econdémicos.
A quantidade de biomassa depende de uma avaliagdo detalhada de sua disponibilidade,
transporte e investimentos necessarios a adaptacdo dos equipamentos. N&do é possivel o uso
direto da biomassa sem qualquer tratamento prévio, como secagem ou fracionamento, visto
que o carvdo normalmente é pulverizado em grandes caldeiras. Entre as desvantagens
relativas ao desempenho das caldeiras tem-se a vitrificagdo das cinzas da biomassa e a

corrosdo sob alta temperatura devido ao elevado teor de cloro.

e Combustdo de combustiveis derivados de biomassa

Através da gaseificacdo de biomassa € possivel a geracdo de energia elétrica com o
uso de turbinas a gas, as quais apresentam eficiéncia térmica razoavel e custos de capital que
sofrem menor influéncia dos efeitos de escala; a esta tecnologia da-se 0 nome de gaseificacao
de biomassa integrada a turbinas a gas, ou BIG-GT (biomass integrated gasifier gas turbine).

E possivel obter uma significativa melhoria na eficiéncia térmica através da
recuperacdo do calor dos gases de exaustdo pelo emprego de uma caldeira de recuperacéo
conectada a um ciclo a vapor, resultando um ciclo combinado — BIG-CC (biomass integrated
gasifier combinated cicle). Perspectivas futuras apontam que esta deve ser a tecnologia mais
adequada para geracdo de eletricidade em grande escala a partir da biomassa, conforme
ROSILLO-CALLE et. al., 2005.

Diversos projetos de gaseificacdo de biomassa voltados a geracdo de eletricidade veem
sendo desenvolvidos pelo mundo nos ultimos anos. A planta de Vdrnamo, na Suécia, foi uma
das primeiras com operacdo integrada do gaseificador de biomassa e turbina a gas, e contou
com quase 8500 horas de operac¢do até ano de 2000, utilizando-se de um gaseificador de leito
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fluidizado circulante pressurizado e gerando cerca de 6 MW (elétrico) e 9 MW (térmico)
(CORTEZ et al., 2008).

As barreiras a implantacéo desta tecnologia encontram-se, essencialmente, no aumento
da escala das tecnologias de gaseificacdo, na adaptacdo das turbinas a gas ao baixo poder
calorifico do combustivel e na limpeza do gas combustivel, que deve atender padrdes
rigorosos quanto ao teor de alcalis, alcatrdo e particulados, de modo a evitar erosdo, acimulo
de residuos, corrosao, bem como maiores impactos ambientais. Adaptacdes nos injetores de
combustivel, nos coletores e no volume da camara de combustdo, sdo necessarias para
adequar as turbinas a gas comerciais ao baixo poder calorifico do gas combustivel, garantindo
a estabilidade da chamas e obtendo, assim, uma operacgéo segura e eficiente do equipamento.

Os custos iniciais das unidades de geracdo elétrica e a incerteza de fornecimento
continuo da biomassa durante o projeto, devido a sazonalidade do plantio/colheita das
culturas, inviabilizam o emprego comercial da tecnologia para competir no mercado de
fornecimento de eletricidade. O cenario mais propicio encontrado tem sido dentro de unidades
ja existentes de usinas de acucar e fabricas de papel e celulose, onde o tratamento de residuos
de baixo custo combinado com a queima conjunta, ou mesmo alternativa de outro
combustivel, disponivel em qualquer época do ano, pode tornar o investimento atrativo.

Em instalacdes de pequena capacidade, com até 150 kW, a geracgdo de eletricidade ja
vem sendo feita com uso de gaseificadores de biomassa integrados a motores de combustéo
interna (MCI), embora a confiabilidade e desempenho destes equipamentos ainda necessitem
de maiores estudos. O uso complementar de outros combustiveis, como diesel e gas natural,
permite evitar a significativa perda de poténcia do motor. A grande limitacao desta tecnologia
estd no processo de limpeza do gas, principalmente na remocdo do alcatrdo e particulados
finos, o que causa desgaste prematuro do motor e eleva os custos de manutencéo.

Outra possibilidade interessante é a geracdo de energia elétrica a partir da pirdlise de
biomassa, que traria a vantagem de desvinculacdo da geracéo de eletricidade com a producéo
da biomassa, visto ques apenas o 6leo resultante do processo seria transportado até a central
geradora, solucionando os problemas de custo de transporte, tamanho de instalacdo e
impactos ambientais. Esta tecnologia, contudo, ainda é recente e precisa ser testada;
problemas de contaminacdo com substancias alcalinas e a instabilidade quimica do 6leo
devido ao efeito de altas temperaturas sao esperados.

Outro ponto ainda em estudo é o uso de motores Stirling, dispositivos de combustao
externa, com biomassa gaseificada, o que reduziria suas dimensdes para um motor mais

compacto e moderno com niveis de eficiéncia de 30% a 45% (maiores que os MCI que
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variam entre 20% a 30%), disponivel atualmente usando diesel ou gas natural. Nestes
motores, o calor da combustdo externa é transferido para um fluido de trabalho por meio de
um trocador compacto; este mesmo trocador tem dificultado a obtencéo de éxito nas pesquisas
devido as obstrucdes em seus dutos internos, requerendo assim uma etapa de limpeza do gas,
0 que aumenta os custos do projeto (ROSILLO-CALLE et. al., 2005).

A gaseificacdo de biomassa integrada as células a combustivel surge também como
uma opcdo na geracdo de energia elétrica, obtendo o hidrogénio para geracdo direta de
eletricidade por meio de sua oxidacdo eletroquimica. Eficiéncias da ordem de 45% a 70% ja
foram alcancadas em pequenas unidades. Além disso, outras vantagens estdo associadas aos
baixos niveis de emissdo de NOy, CO e hidrocarbonetos e menor consumo de agua, conforme
ROSILLO-CALLE et. al., (2005).

Cabe salientar, também, que a caracteristica modular das células a combustivel
permite maior compatibilidade entre capacidade e demanda, bem como, seu uso em pequenas
e grandes escalas. Contudo, é requerido um gas sem impurezas e com médio poder calorifico,
impondo desafios as técnicas de gaseificacdo, pois tais sistemas devem ser confiaveis e
econémicos; mesmo em pequena escala. A principal énfase das pesquisas é dada a reforma a

vapor com uso de catalisadores para produgéo de hidrogénio.

2.1.2.3 Consideracdes sobre captura de CO, em ciclos de geracdo com biomassa

Estudos realizados por Klein, et. al. (2011) tém demonstrado um promissor papel para
as tecnologias de IGCC com captura de CO, como uma importante op¢do de mitigacdo de
emissoes.

Os custos associados aos complexos equipamentos no processo de captura e
liguefacdo de CO, tornam pouco competitiva a configuracdo proposta neste estudo quando
comparada as tecnologias convencionais de geracdo utilizando carvao, gas natural e mesmo
biomassa em queima direta em caldeira. Segundo Rhodes et. al. (2005), quando o prego do
carbono emitido € internalizado nos custos, verifica-se que os custos de eletricidade produzida
podem tornar-se atrativos, viabilizando o emprego do IGCC proposto.

Outro ponto importante a considerar é que a captura do CO, de uma planta utilizando
biomassa representa uma “emissdo negativa de CO,”, ou segja, um aprisionamento de uma

quantidade de carbono a qual fazia parte do ciclo de vida da biomassa considerada. Deste
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modo, alcanca-se 0 aprisionamento de carbono que deixa de ser emitido e abre-se a
possibilidade de negociacdo de créditos de carbono, podendo tornar a configuracdo proposta
mais atrativa financeiramente. O CO; aprisionado pode ser apenas armazenado, ou mesmo
comercializado em inddstrias que o requisitam como matéria-prima, como em fabricas de
refrigerante, sendo necessario, contudo, verificar o nivel de purezal/esterilizacdo requerida

para tais processos.

2.2 CONCEITOS DE TERMODINAMICA

Apresenta-se neste capitulo uma resumida descricdo de conceitos e equacOes
termodindmicas que serdo utilizados na andlise do ciclo combinado com gaseificacéo

integrada de bagaco de cana-de-acgucar.

2.2.1 Combustéo e Equilibrio Quimico

2.2.1.1 Combustao

De acordo com Carvalho Janior e McQuay (2007), define-se como processo de
combustdo uma reacdo exotérmica extremamente rapida entre combustivel e oxidante,
acompanhada de liberacdo de calor. Em geral, os elementos quimicos nos combustiveis
responsaveis pela liberacdo de calor sdo carbono, hidrogénio e enxofre.

Uma combustdo completa é caracterizada quando todo o carbono no combustivel é
oxidado para diéxido de carbono (CO,), todo hidrogénio para agua (H,0) e todo o enxofre
para dioxido de enxofre (SO,). Considera-se, também, para efeito de célculo envolvendo
balangos, que todo o nitrogénio presente no combustivel apareca nos produtos de combustdo
como nitrogénio gasoso (Ny).

Assumindo que o processo de combustdo possa ser descrito por uma rea¢do quimica

simples, podemos representa-lo por:

Combustivel + Oxidante = Produtos
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na qual o combustivel e o oxidante sdo comumente chamados de reagentes, e 0s produtos sao

0s gases resultantes da combustao.

2.2.1.2 Equilibrio quimico

Quando em uma reacgdo quimica atinge-se um estado em que a velocidade de formacéo
dos produtos € igual a velocidade de formacdo dos reagentes, define-se a condicdo de
equilibrio quimico. E o ponto em que as concentracdes de todas as espécies sdo constantes.

Postula-se que um sistema estara impossibilitado de realizar qualquer tipo de trabalho
se estiver na condi¢do de equilibrio. Deste modo, um sistema em equilibrio térmico nédo
apresenta gradientes de temperatura; e se o sistema estiver em equilibrio mecéanico, ndo ha
gradientes de pressdo. Para o caso de um sistema composto de vérias fases, é dito que este
estarad em equilibrio de fases se ndo houver transformacdes de uma fase para outra.

Se um sistema estiver em equilibrio quimico ndo ocorrerdo variagdes temporais em
sua composicao quimica, ou seja, ndo apresenta gradientes de potencial quimico. Isto ndo
significa que as reacdes cessem, apenas que ocorrem a uma velocidade tal que suas
concentragdes de reagentes e produtos mantenham-se inalteradas. As condigdes para
equilibrio termodinadmico e mecéanico sdo diretas. Contudo, as condi¢cdes para equilibrios de
fase e quimico sdo mais complexas e necessitam de discussdo mais rigorosa.

A condicdo geral para um sistema a uma dada temperatura estar em equilibrio é que
sua funcdo de Gibbs, G, esteja em um ponto de minimo. A funcdo de Gibbs é dada pela
equacéo (1).

G=H-T5 (1)

na qual H é a entalpia do sistema, T é a temperatura, e S é a entropia do sistema. Assim, a
condicdo de equilibrio é dada pela equacéo (2).

Aplica-se, entdo, a equacao (2) a uma reacdo quimica na qual os reagentes A e B se
decompbem de modo a formar os produtos C e D, conforme reacdo estequiométrica expressa
pela equacdo (3).

vyA+ vgB = v.C+ vpD (3)
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na qual os diversos parametros ¥ representam os coeficientes estequiométricos. Os numeros
de mols dos reagentes e dos produtos serdo representados por na, Ng, Nc € nNp,
respectivamente.

Uma vez aplicada a condigéo de equilibrio, dada pela equacéo (2), a reacdo quimica da
equacdo (3), assume-se que 0s componentes estejam em equilibrio; assim, enquanto a

temperatura e a pressdo permanecerem inalteradas, a reacdo prosseguira no sentido da direita

em uma variagdo infinitesimal (d*—‘f’), que decrescera o numero de mols de reagentes e

aumentara o numero de mols dos produtos, como observa-se na equagao (4).

dng, = —v,de
dng = —vgde (4)
dng = —vede
dnp = —vpde

As equac0es (4) indicam que os numeros de mols de reagentes ou produtos que sao
consumidos ou formados devido a uma perturbacao de equilibrio séo calculados relacionando
0 grau de reagdo ¢ e 0s coeficientes estequiométricos. Deve-se calcular a variagdo da funcéo
de Gibbs a fim de aplicar o critério de equilibrio dado pela equacédo (2); aplicando a funcéo de
Gibbs em termos de quantidades molares, caracterizada pela letra mindscula com a barra
superior dado pela equacéo (5), tem-se:

dGrp = gednc+ gpdnp— gudng — ggdng (5)

Por substituicdo dos diferenciais dn dados na equacéo (5), obtém-se a expresséao (6).

dGrp= (vcgc + vpdp — Vaga — Vs gplde (6)

E preciso, entdo, calcular a funcio de Gibbs em termos de propriedades
termodindmicas que sejam facilmente mensuraveis. Para isto, assume-se que todos 0s
reagentes e produtos possam ser tratados como gases ideais. Assim, pode-se representar a
funcdo de Gibbs dos componentes individuais em termos da funcdo de Gibbs em um estado

=0
padrdo, 9, adicionada de um termo logaritmico para considerar a pressdo parcial dos

componentes individuais na mistura, equacéo (7).
Xip
n_

Po (7)

Assim, a equacéo (6) resulta na equacéo (8).

g:.= gP +RTI
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dGrp = [Uc (gg + ETIHXE—:) + V¢ (gg + ETlnXpL:) — Uy (972 + ETln)?—:) —
Vg (,973 + ETIH?_;?H
o

(8)

No processo de simplificar a equacdo (8) define-se a variacdo da funcdo de Gibbs no

estado padrao, AG® | a partir da equacio (9).

0 =0 = = =
AG° = vege +vpdp —Vada— Vs ds (9)
Com este novo termo, a equacéo (9) é reescrita na forma da equagéo (10).
_ 0 _ XECXD!"D E Fc+FD—UA—UE:|}

dGyp = {aG +RTIn [x_;ﬂxgﬂ (pu) de (10)
No equilibrio (dGtp= 0) e sabendo que ¢ é arbitrério, obtém-se a equacdo (11).

XECXD!"D E Uc+U_D—FA—FE:| _ E
In [xﬂ”ﬂxgﬂ (pu) T ET (11)

Nota-se que para gases ideais, o lado direito da equacéo (10) é funcéo da temperatura
apenas e, por esta razao, pode ser calculado para uma dada reacdo. Por conveniéncia, uma
constante de equilibrio, K, que pode ser obtida através de tabelas, é definida conforme
equacéo (12)

a

A
K= (12)
sendo

K=

XCI"CXD'".D (p)UC"-U.D_UA_UE
YARVE \,,
XA XE‘

- (13)

Os valores para constante de equilibrio K, em reacdes previamente estudadas sao
tabelados para uma extensa gama temperaturas, permitindo rapida determinacdo e aplicacao
em estudos tedricos e modelagens simplificadas de equilibrio quimico.

2.2.2 Analise Energética
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2.2.2.1 Primeira Lei da Termodinamica para um volume de controle

O volume de controle é uma regido no espaco de interesse para analise de um
processo, no qual massa, calor e trabalho podem atravessar sua superficie de controle. A
massa pode sofrer variacbes em suas propriedades termodinamicas ao longo do tempo.

Pela lei da conservacdo da massa, estabelece-se que a taxa de variacdo de massa no
volume de controle corresponde a diferenca entre as vazdes massicas que entram e saem do
volume de controle.

Equacéo da conservagdo da massa:
dm ,
difye E m E Thg (14)

sendo:

ﬂ‘.myc .
ac . ataxa de variacdo de massa no volume de controle (kg/s);

L 7i,: 5 somatoria da vazdo méssica que entra no volume de controle (kg/s);

L 75: 3 somatéria da vazdo méssica que sai do volume de controle (kg/s).

A Primeira Lei da Termodinamica, aplicada a um volume de controle, é definida pela
equacéo (15).

dEyr ' Vo2 .
i—Qw—+ Zm ( +g:z)— st(ag+%+g:zg)— Wi e

na qual:

(15)

g: aceleracdo gravitacional (m/s);

he. entalpia especifica na entrada do volume de controle (kJ/kg);

hs. entalpia especifica na saida do volume de controle (kJ/kg);

Qve: taxa de transferéncia de calor no volume de controle (kW);

Ve : velocidade do fluxo de massa na entrada do volume de controle (m/s);
Vs : velocidade do fluxo de massa na saida do volume de controle (m/s);
Wy poténcia no volume de controle (kKW);

Ze: cota na entrada do volume de controle em relacdo a uma referéncia (m);

Zs: cota na saida do volume de controle em relacdo a uma referéncia (m).

A equacdo (15) é considerada como um balango liquido para a energia no volume de

controle, e mostra que a taxa de variacdo de energia no volume de controle é devida a taxa
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liquida de transferéncia de calor, taxa liquida de realizacdo de trabalho e as taxas de

transferéncia de energia total na fronteira do volume de controle.

2.2.2.2 Analise da Segunda da Lei da Termodinamica para um volume de controle

A Segunda Lei da Termodinamica, aplicada a um volume de controle, é definida pela

equacéo (16).

dSyg o, ", Qvce
" —Emg*sg—zms* Ss-l-E( T )-I-Sggrvc (16)

sendo:

dSye
ar . taxa de variagéo total de entropia no volume de controle (kW/K);

Se: entropia especifica na entrada do volume de controle (kJ/kgK);
Ss: entropia especifica na saida do volume de controle (kJ/kgK);

T:: temperatura superficial do volume de controle (K);

'5.35'7"1,?.:': taxa de geracao de entropia no volume de controle (kW/K).

A equacdo (16) estabelece que a taxa de variagcdo total de entropia do volume de
controle é igual a soma da taxa liquida de transporte de entropia para o volume de controle,
que ocorre através da superficie de controle, com a taxa de criagdo de entropia devido a
transferéncia de calor e taxa de geracdo de entropia no volume de controle.

A entropia pode ser usada para prever se 0s sentidos dos processos de transferéncia do
calor sdo possiveis, ou, ainda, determinar se um processo qualquer que envolve interacdes de
energia pode ocorrer. A Segunda Lei da Termodinamica tem um carater qualitativo em
relacdo a energia disponivel e governa os limites de conversdo entre diferentes formas de
energia.

As equacdes (14), (15) e (16) expressam um processo em regime permanente se 0sS

seus termos do lado esquerdo (os termos de variacdo temporal) forem iguais a zero.

2.2.3 Analise Exergética
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2.2.3.1 Conceito de exergia

A exergia pode ser definida como o trabalho tedrico maximo reversivel possivel de ser
obtido de um sistema e seu ambiente, dada modificacdo do estado termodinamico da massa
para o0 estado de referéncia, com pressao po e temperatura To, quando sujeita a interagdo com
0 ambiente apenas. A exergia ndo € conservada, mas pode ser destruida pelas
irreversibilidades.

A exergia, representada por Ex, é dividida em distintos componentes conforme
equacéo (17).

Ex= Ex.+ Ex, + Ex; + Ex, 17

sendo:

13‘2

— g DO N
Ex, = mh* 5 . exergia cinética;

Exp = ™ * g * Zg: gxergia potencial;
Exp = mh+ex;. exergia fisica;

Exg = mh*exg. exergia quimica.

2.2.3.2 Exergia fisica

A exergia fisica é definida como o maximo trabalho obtido quando o fluxo de
substancia é trazido de seu estado inicial para o estado ambiental definido por Py e To, por
processos fisicos envolvendo somente interacdo térmica com o meio ambiente (KOTAS,
1985) conforme a seguinte equagéo (18):

ex; =h — hy — Ty * (s — 54) (18)

Algumas vezes torna-se conveniente para uma mistura de gases, como no calculo da
exergia do gas de sintese que sai do gaseificador, usar a equacdo (19) de acordo com
Balestieri (2002).

(19)
sendo:

R: constante de cada gés;
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4;: coeficiente estequiométrico da equacao de reacdo/gaseificacdo do componente do gas;
(). entalpia na base molar na temperatura T
(T entropia na base molar na temperatura T

*1: fragdo molar do componente do gés.

2.2.3.3 Exergia quimica

Antes da definicdo propriamente dita de exergia quimica, é importante tomar
conhecimento do conceito de estado morto, como sendo aquele estado a partir do qual ndo
ocorrem transformagdes no sistema, por este se encontrar em equilibrio termodindmico
(térmico, mecanico e quimico) com sua vizinhanga.

A exergia quimica é definida como o maximo trabalho obtido quando a substancia em
questdo € trazida a partir do estado do ambiente para o estado morto por processos que
envolvem transferéncia de calor e de troca de substancias s6 com o meio ambiente (KOTAS,
1985), conforme a equacao (20).

exf = Exz-éf + RT X x; Inx; (20)
sendo:

R: constante universal dos gases;

g ) . 3
€; . exergia padréo de cada componente do gas (valores tabelados);

*i: fracdo molar do componente do gas.

2.2.3.4 Balanco de exergia

Para o0 balango de exergia, sob a forma de taxa em regime permanente, no volume de

controle, emprega-se a equacao (21).

dEx T dW . .

T=x(i- Fj)'?i— (e =P G) + Zerh v exo — Torhrex, —Eo ()
na qual:
dEx

“4r . variacdo temporal da exergia no volume de controle (kKW);

@;: taxa de transferéncia de calor (KW);
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Ty dVyre . .
) (1 - E) i~ (WVC ~—Po; ) + XM * ex, — X1 * exs. yransferéncia de taxa de

exergia (KW);

Eq: taxa de destruicdo de exergia (kW).

dEx _ dV;.rc

De uma forma geral, para regime permanente, gz ~  ar 0 o que resulta na

equacéo (22).
U=E(1—%)Q;—WVC+Egm*exg—Esm*exs —E; (22)
1

A equacdo (22) define que a taxa através da qual a exergia é transferida para o volume
de controle deve ser maior que do que a taxa na qual sai, sendo que a diferenca € a taxa na

qual a exergia € destruida no interior do volume de controle devido as irreversibilidades.

2.2.3.5 Eficiéncia exergética

Define-se como eficiéncia exergeética ou racional, a partir do ponto de vista da segunda
lei da termodinamica, como a comparacdo entre 0 somatorio da taxa de exergia que sai do
volume de controle com o somatério da taxa de exergia que entra em um volume de controle
(KOTAS, 1985); conforme equacao (23).

_ XExg
N = T Ex, (23)

2.2.4 Teoria do Custo Exergético

Com o objetivo de desenvolver ferramentas que permitam ao projetista uma operagéo
eficiente e de baixo custo, surge a termoeconomia, como uma &rea da engenharia que
combina a analise exergética e os principios econdmicos. Diferentemente da analise
exergética tradicional, que contempla apenas uma avaliacdo da ineficiéncia termodinamica,
busca-se converter esta medida em valores de custo para uma avaliacdo na transferéncia de
produtos, como ar comprimido, energia elétrica e vapor de processo, de um departamento
para o outro, dentro de uma mesma empresa.

Considerando um equipamento operando em regime permanente, temos a divisdo de

custos conforme equacado (24):
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Cp.tot= Criot+ Zitot + Zmtot (24)
na qual:
Co.tot : Custo total dos produtos energéticos do sistema ($/h);
Cr.or: Custo total do combustivel ($/h);
Z, 1ot Investimento total dos equipamentos ($/h);

Zwm ot Custo total de manutencdo dos equipamentos($/h);

Na operacdo desse sistema cada corrente do sistema tem associada a sua respectiva

exergia. Deste modo, para um volume de controle tem-se:

Ce = CeBe = ce(mebe) > Custo exergético na entrada (25)
Cs = ¢sBs = cs(mshs) > Custo exergético na saida (26)
Cw = cwW,; = Custo exergético das poténcias geradas/consumidas (27)
Cq = cqBq = Custo exergético do calor transferido (28)

Pode-se analisar a equacdo de balanco de custos definindo que o custo total das
correntes de exergia que saem do sistema € igual ao total gasto para que ele seja obtido.

Assim tem-se:
ZCS + CW = Cq + ZCe +Z| + ZOM (29)
Considerando Z = Z; + Zom tem-se:

Adota-se 0 método de Valero e Lozano (1993) para calcular o custo exergético das
diversas correntes do sistema, e por fim determinar a taxa de emisséo de carbono (CET). Por
meio da Teoria do Custo Exergético é possivel obter o custo exergético unitario de todos 0s
pontos do sistema. Realiza-se isto através da analise da estrutura do método que relaciona os
componentes do sistema por intermédio de uma matriz na qual as linhas representam 0s
fluxos e as colunas os componentes. Os elementos assumem o valor +1 quando o fluxo entra
no subsistema, -1 quando ele sai e 0 quando nao ha correlacéo.

As etapas séo resumidamente relacionadas a seguir:

1. Definicdo da estrutura légica da instalacdo: nessa etapa é elaborado o diagrama

de fluxos que mostre sua desagregacdo em subsistemas ou equipamentos, de modo a
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obter a matriz de incidéncia A. Em seguida, deve-se construir a tabela de insumos (F),
produtos (P) e perdas (L) (APENDICE B), relacionando estes fluxos a cada
equipamento da planta proposta.

2. Calculo da exergia das vazfes: Determinar através da aplicacdo dos conceitos

termodinamicos, medigdes ou estimativas o valor da exergia de cada um dos fluxos.

3. Aplicacdo das regras de associacdo de custos exergéticos: Aplicando este
conceito é possivel determinar a matriz de incidéncia A, para posterior obtencdo de
sua inversa A™. Em seguida se determina o vetor de valores externos Y*; e com 0
produto da matriz inversa A™* com o vetor Y* obtemos o valor da exergia entregue a
cada fluxo. Por fim, dividindo-se a exergia calculada, B, pela exergia obtida da
multiplicacdo das matrizes, B*, obtém-se o vetor de custo exergético unitario, que
representa a proporcao entre a quantidade de exergia que € entregue no fluxo que foi
produzido em relacdo a qualidade da energia nele disponivel, a exergia.

4. Aplicacdo das regras de associacdo de custos exergoecondmicos: utilizando a
mesma matriz inversa A™ e agora multiplicado pelo valor do vetor Z*, que representa
0 vetor de custos externos, é possivel calcular o valor dos custos exergoecondmicos,
que representa o aporte do investimento nos equipamentos que Ihe ddo origem sobre o

fluxo.

No processo de montagem da matriz de incidéncia verifica-se que esta ainda ndo é
uma matriz quadrada. Deste modo faz-se necessario definir mais equacdes para a realizacdo

dos célculos, a partir das 5 proposicdes de Lozano, Serra e Valero, (1993):

Proposicdo 1: o custo exergético de um fluxo (B*), produto (P*) ou insumo (F*) é a
quantidade de exergia necessaria para produzi-lo, sendo uma propriedade conservativa. Esta
proposicdo permite que sejam formuladas tantas equaces de balanco de custo exergético

quanto os componentes que compdem a instalacéo.
AB*=0 (31)
Se existem m fluxos, sdo necessarios m equacfes independentes para encontrar uma

solucdo de compromisso entre as varidveis. Como a instalagdo conta com n componentes,

com a proposicdo 1 ja se dispde de n equagdes independentes.
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Proposicao 2: o custo exergético dos fluxos de entrada na instalacdo (combustivel , ar,

agua, etc) é igual a sua exergia.

Proposicdo 3: se um ou mais fluxos de saida de um componente fazem parte do
insumo (F), deve-se considerar que sua exergia ndo esta em jogo e, portanto, seu custo
exergético unitario, k*, é idéntico ao custo exergético unitario que o precede, como mostra a

equacéo (32):

k* = B*/B (32)

Proposi¢cdo 4: se um componente tem um produto (P) formado por vérios fluxos,
deve-se associar a esses fluxos 0 mesmo custo exergético unitario. Em um equipamento onde
se obtém dois ou mais produtos, seus processos de formacdo sdo indistintos no nivel de
agregacdo considerado, e, portanto, deve-se associar um custo exergético proporcional a

exergia que contem.

Proposicdo 5: na auséncia de valores externos aos fluxo de perdas, deve-se atribuir

custo exergético nulo, ja que nao apresentam utilidade posterior.

2.2.5 Taxa de exergia do carbono e custo de emissao de CO,

Um conceito adequado para taxacdo da emissdao de CO;, deve levar em conta a
ineficiéncia da planta de geracdo de energia, punindo o modo ineficiente de utilizagéo dos

recursos energéticos a favor do emprego de uma utilizacdo mais eficiente para a mesma
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planta. A possibilidade de utilizacdo do conceito de exergia destruida no sistema e a exergia

rejeitada para o meio ambiente ja foi discutido por Santarelli (1998) e Santarelli et al. (1999a).

Este conceito esta associado a ineficiéncia da planta. Seguindo esse caminho, foi proposto o

calculo do CET baseando-se no conceito da utilizacdo eficiente dos recursos exergeticos

ligados as ineficiéncias termodinamicas da planta.

O objetivo do procedimento analitico para a determinacdo do CET é encontrar o custo

de emissdo de CO, com base em consideracdes termoeconémicas (Borchiellini et al., 2000;

Massardo et al. 2000) e em conceitos termodinamicos. Os elementos necessarios para efetuar

o calculo do CET s&o descritos a seguir:

Custo da exergia destruida: o custo da exergia destruida é determinado atraves da
equacio (34), em que Ciy; é a penalidade por ineficiéncia unitaria do componente i. E
calculada pelo produto do custo econdmico do combustivel do sistema pelo custo
exergético unitario (k*) do fluxo de entrada do componente, determinado atraves do
método do custo exergético.

NC

NC
Cir(0)= Z Cire.i [Be(%)-Byg (X)]i: Z Cirri Biri
=1 '

i=1 (33)
Cirr = CFk*e,i (34)

Custo da exergia residual: este termo esta relacionado a exergia rejeitada pelo
sistema para 0 meio ambiente contendo as emissdes de poluentes e foi proposto por
Santarelli (1998) e Santarelli et al. (1999a). O indice de ineficiéncia cy,; esta
relacionado ao custo da exergia residual, e foi proposto por Bejan et al. (1996) e Kotas
(1985).

(35)
Cw=cCr k*p (X) (36)

O custo da exergia destruida e o custo da exergia residual da planta de cogeracao
determinam o conceito de penalidade por ineficiénciaIle. A equacéo (37) define este

conceito.
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I, (x) = f. [Cirr(x) + CW(X)] (37)

(38)

indice de emissdo de CO,: representa a soma total de CO, emitido pela planta e esta
relacionado a sua exergia. Este é calculado comparando-se a efetividade no meio

ambiente com a producdo exergeética.

I*:GCDEZ (J'.[C]{:Tl; _ {I[C] _ K
© Bply [Bp- BBy PCIEl, <

(39)

Na equagéo (39) o indice I*; € a imposi¢cdo de um nimero adimensional tendo como
referencia o indice de emissdo de CO, (lp) assumido como sendo 1 kgCO, / kWh
(BORCHIELLINI et. al., 2000a). Desenvolvendo a referida expressdao obtém-se a
equacéo (40).

o a[ClG. o[C]G;
¢ [Br-(Bur By PCI Gp-[ X155 (Be-Bo) + Xng By 1o

(40)

A relacdo de I*c representa a emissdo de CO, e tambeém a utilizacdo ineficiente das
fontes de energia, sendo representadas pelo termo (Bir e By). Quanto maior o valor de
I*c, maior o impacto ambiental na planta de cogeracéo devido ao CO..

2.2.5.1 Calculo do Custo de Emissao de CO,

O indice de emissdo de CO, ¢é usado juntamente com a penalidade por ineficiéncia

com o objetivo de se determinar a taxa imposta na planta devido a emissdo de CO..

Combinando-se as equacdes (38) e (40) tem-se:

Ccoz =

a[C]G¢
NC NC
IUPC[ Gf‘_[El=1[BE_BU]]+E]_=1 B'w'-':l

= fc[z%icl Cirri [Be - B(}]i + F:CI Cw,iBw,i
(41)
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2.2.5.2 Célculo da Taxa de Emissdo de Carbono (CET)

O conceito de CET é o custo resultante por tonelada de CO, emitido. A equagéo (42)

determina esse valor.

(42)
Apobs a determinacdo do CET, um conceito complementar pode ser aplicado para se

verificar o efeito do CET na geracédo de energia elétrica e térmica do ciclo.

(43)

~ CET Geo,

A
“ W,

(44)

2.3 CICLOS COMBINADOS COM GASEIFICACAO INTEGRADA - IGCC

2.3.1 Descricéo dos equipamentos do IGCC

A gaseificacdo de biomassa possibilita 0 uso de turbinas a gas para geracao de energia
elétrica, permitindo também significativa melhoria na eficiéncia térmica através da
recuperacdo do calor dos gases de exaustdo em uma caldeira de recuperacdo (HRSG, heat
recovery steam generator) conectada a um ciclo a vapor, resultando um ciclo combinado. Dai
surge a denominacdo de Ciclo Combinado com Gaseificagédo Integrada (IGCC).

O equipamento utiliza-se de dois ciclos termodindmicos de trabalho para seu
funcionamento, o ciclo Brayton e Rankine. O ciclo Brayton é composto por dois processos
isobaricos e dois isentropicos, cujas caracteristicas estdo mostradas nos gréaficos na figura 3,

que os representa na condigéo ideal.
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Figura 3 — Diagramas representando o ciclo Brayton ideal com diferentes propriedades termodindmicas como
coordenadas nos eixos cartesianos.

O ciclo Rankine, cuja geracédo de vapor é obtida na caldeira de recuperagéo atraves de
troca térmica entre os gases de exaustdo e agua bombeada, € composto também por dois
processos isobaricos e dois isentrdpicos, e suas caracteristicas estdo mostradas na Figura 4.

Figura 4 — Diagramas representando o ciclo Rankine convencional, em um diagrama T X S e na regido de
saturacdo.

O ciclo combinado com gaseificacdo integrada (IGCC) é uma tecnologia cujo estagio
de desenvolvimento encontra-se em fase de demonstragdo. A baixa confiabilidade operacional
até entdo demonstrada e seu custo de investimento sdo razbes que dificultam seu

aproveitamento pelas grandes centrais geradoras de energia a carvao.
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2.3.2 Principais configuracdes propostas

Através de uma revisdo bibliografica de ciclos utilizados em plantas em operacao,
Balestieri (2013) selecionou as mais representativas e possivelmente adequadas configuracoes
aderentes a proposta do presente trabalho. A ideia é permitir um posterior estudo mais
detalhado no qual sejam levados em consideracdo caracteristicas especificas da biomassa e
dados de operacéo disponiveis para execu¢do da modelagem.

A Figura 5 ilustra o IGCC cléssico proposto por Kanniche e Bouallou (2007), no qual
o reator de shift" é alocado apds os equipamentos de limpeza do gas de sintese. A
configuracdo da Figura 6, também dos mesmos autores, apresenta uma alternativa avancada,
com reator de shift antecipado ao tratamento dos gases, sendo incluida uma turbina de
expansdo. A presenca de um saturador utilizando vapor de agua desloca o equilibrio quimico
da reacdo a favor da formacdo de H,, enriquecendo o gas de sintese obtido com este
componente combustivel. O ar é fornecido a unidade de separacdo de ar (ASU, air separation
unit), em idénticas proporcoes (50%-50%), pelo compressor do conjunto a gas e por um
compressor auxiliar. Em ambas as situacoes, a existéncia de uma ASU prové oxigénio para a

gaseificacdo e nitrogénio para a camara de combustdo da turbina a gés.

1 HaS/ICO;
(0] syngas| recuperacao | syngas T i CO t
ASU || gaseificador }&. téfmicg Yn9aS | hidrolisee || reator de shift i gzpclgj
saturador

ar

dessulfurizacéo
N, carvéoT A H VY
voopmmme - gas rico em H, | lCOz

[ 1

1

1

1

1

THZO

condensado

! ! Equipamento que promove reacdo de obtencao de hidrogénio e diéxido de carbono a partir de vapor de

agua e monoxido de carbono, sendo conhecida por troca ou shift; CO + H,O « CO, + H,.



Figura 5 — IGCC classico com captura de CO,, segundo Kanniche e Bouallou (2007)
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'

Figura 6 — IGCC avancgado com captura de CO,, segundo Kanniche e Bouallou (2007).

Claus

lenxofre

condensado

50

A configuragdo proposta por Smith e Klosek (2001) utiliza um reator baseado na

sintese de Fischer-Tropsch? (Figura 7). O gaseificador recebe oxigénio oriundo do ASU e

CO;, obtido do processo de recuperacao térmica e limpeza do gés de sintese. Nitrogénio obtido

do ASU e gés natural sdo direcionados a camara de combustao do conjunto a gas, assim como

produtos do processamento da limpeza do gas de sintese e gases residuais do processo

Fischer-Tropsch e hidrotratamento.

CO, Tvapor AP 4vapor MP hidrocarbonetos
{ ' — ; T produzidos
recuperagio - -
Al ASU © » gaseificador Rl térmica e »{ reator Fischer- hidrotratamento

= - limpeza do gas Tropsch I

l N, i off-gas | | [ H, |

; Ve .. Vo .. N ___._. y

e W e ‘ H,O tail gas off-gas
i |
gés natural i
1 1
i i
i i
i i
(1710 PP

Nota:
AP —alta pressdo

MP — média pressdo

Figura 7 — 1IGCC com processo Fischer-Tropsch, segundo Smith e Klosek (2001).

A Figura 8 ilustra o IGCC proposto em Amélio et al. (2007), com ASU para a
desnitrogenacdo do ar de entrada. Uma pasta de carvdo e agua (slurry) é injetada no
gaseificador, juntamente com o oxigénio obtido no ASU. O gas de sintese que sai do

2

querosene, gasdleo e lubrificantes) a partir de gas de sintese (CO e Hy).

Fischer-Tropsch (FT) € um processo quimico para producdo de hidrocarbonetos liquidos (gasolina,
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gaseificador entra em um reator de shift, produzindo um gas de sintese rico em hidrogénio e
dioxido de carbono. Uma vez limpo de gases acidos e resfriado, o gas de sintese é enviado a
um processo de absorcao de CO,, de onde € comprimido, liquefeito e armazenado, ou enviado
a alguma utilizacdo em processo. O gas de sintese, agora rico em Hy, € enviado ao ciclo

térmico de geracdo de poténcias térmica e elétrica.

T gases dcidos compressédo e
ar (0] syngas syngas . o CO : >
— ASU 2 gaseificador yng reator de shift ynass | limpeza e »| absorcdo de » liquefagio do
resfriamento CO, CO,
N | T slurry *
f """"" - gas rico em sz Cozl

vapor. . J oo 1

________

Figura 8 — IGCC com reator de shift (IGCC*), segundo Amélio et al. (2007).

Ainda de acordo com os AMELIO et al., (2007), a configuracdo pode ser modificada
pela substituicdo do reator de shift por reator de membrana (figura 9). Do ponto de vista
energético, o IGCC com reator de shift e sistema de absorcdo de CO, (denominado IGCC¥*)
apresenta desempenho superior a0 IGCC com reator de membrana (denominado IGCC™). Do
ponto de vista econdmico, o IGCCM é mais competitivo que o IGCC* por ndo contar com

sistema de absorc¢do de CO; e menor custo do reator de membrana.
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4 gases acidos

Compresséo
ar (6] syngas - CcO
— ASU 2 gaseificador yne » limpezae reator de %, e liquefagio
resfriamento membrana do CO,
N2 l T slurry x
..................................................................... A
: v Cozl

gas rico em H,

vapory

Figura 9 — IGCC com reator de membrana (IGCC"), segundo Amélio et al. (2007).

As propostas de Chiesa e Lozza (1999a, 1999b) apresentam configuragdes de IGCC
com combustdo mediante fornecimento de oxigénio (Figura 10) e com absorcéo fisica (Figura
11), diferindo do até entdo exposto por eliminarem o reator de shift e incluirem um
compressor de ar antes da entrada no ASU; na segunda situacdo emprega-se um saturador do

gas de sintese antes de sua entrada no ciclo de geracao de poténcia térmica e elétrica.

gases écidosT

ificad syngas Iimpezae syngas

gaseeace] resfriamento
N A

Tslurry i ;

! |
! 1

B A L
: i
: ' liquefacéo
1 H pPrm—
| | co, de CO,
! 1
; vapor .

VaPOI Y e hccccoC

Figura 10 — 1IGCC com combustdo alimentada por O2, segundo Chiesa e Lozza (1999a).

Nas configuracGes que seguem, a caldeira de recuperacdo tem sua chaminé substituida
por uma derivacao direcionada aos processos de absorcao e liquefacdo do CO,, em oposicéo
ao que foi apresentado nas configuracgdes anteriores, contando com ciclo térmico de geracédo
em ciclo combinado operando com COs; as propostas de Duan et al. (2004) (Figuras 12 e 13)
contam com ciclo térmico de geracdo operando com CO; (a partir da combustdo das fracdes
do gas de sintese ricas em carbono) e ciclos duais H,/O, (a partir das fracdes do gas de sintese
ricas em hidrogénio). A distin¢do ocorre pelo emprego de compressores para pressurizacao do
ar na entrada do ASU, sendo que cerca de 90% do CO; é removido e o restante é recirculado.
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Figura 11 — IGCC com absorcdo fisica, segundo Chiesa e Lozza (1999b).
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i_ _______________________________________________________ A ___________ —_—
i B N 0
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ciclo H,/O,

ciclo combinado com CO, liquefacéo do CO,

v

Figura 12 —IGCC com ciclo dual (combinado e H2/O2) e recuperacdo de CO2 (Duan et al. (2004).
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Figura 13 —IGCC com ciclo dual com turbinas a gas e recuperagdo de CO2 (Duan et al., 2004).
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A proposta da presente pesquisa consiste num estudo termodindmico e de equilibrio
quimico de equipamentos e reatores para obtencdo de gas combustivel de elevado poder
calorifico inferior, por processo de gaseificacdo de biomassa vegetal de estrutura quimica
conhecida, a ser empregado em um conjunto a gas em ciclo combinado com geragéo de vapor.

Para uma configuracdo de IGCC composta a partir de revisao bibliogréafica, é efetuada
uma andlise de custos exergéticos, associada com modelagem de penalidade de emissdo de
CO,. Os resultados obtidos serdo comparados com os de um ciclo combinado similar, em
termos de capacidade de geracdo de energia, queimando gas natural, como forma de avaliar a
potencialidade técnica e ambiental desta tecnologia.

3 MODELAGEM DE CONFIGURACAO IGCC E CONVENCIONAL A VAPOR

3.1 Especificagdo da configuragdo IGCC/biomassa

Em virtude da posicdo de destaque no cenario econdmico da agricultura brasileira e da
maturidade tecnologica envolvida nos processo quimicos da inddstria do agucar e alcool,
opta-se neste estudo pela adog¢do do bagaco de cana-de-aglcar como a biomassa a ser
caracterizada e estudada na modelagem dos processos de gaseificacdo. Convém salientar que
este residuo j& vem sendo largamente utilizado na geracdo de energia do setor através do
emprego de caldeiras convencionais para geracdo de vapor. Assim sendo, ressalta-se a
oportunidade de otimizacao das plantas de geracdo com o uso de um combustivel gasoso em
um IGCC, de modo a aumentar a eficiéncia do processo.

Segundo estudos realizados pelo Instituto Nacional de Tecnologia — Ministério da
Ciéncia e Tecnologia em parceria com o Centro de Tecnologia Canavieira — CTC, divulgados
por Hassuani et al. (2005), a composicdo quimica tipica do bagaco de cana-de-agucar, em
base seca, pode ser obtida através da analise elementar, segundo a norma ASTM D3176-
3179/4280, com os valores dispostos na Tabela 02, e o teor caracteristico do material
presente, em percentual de massa em base seca, pode ser definido pela anélise imediata,

conforme Tabela 03.

Tabela 2 — Resultados da analise elementar para o bagaco de cana-de-aglcar
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Resultados da analise elementar para o bagaco de cana-de-agucar
Carbono 44,6
Hidrogénio 58
Nitrogénio 0,6
Oxigénio 44,5
Enxofre 0,1
Cloro 0,02

Tabela 3 — Resultados da analise imediata para o bagaco de cana-de-acticar

Resultados da analise imediata para o bagaco de cana-de-agucar
Umidade contida 50,2
Cinzas 2,2
Carbono Fixo 18,0
Material Volatil 79,9

O teor de 6xidos minerais revelou-se baixo, sendo assim desconsiderado no presente
estudo, de modo a simplificar a modelagem. De acordo com os dados apresentados, pode-se
determinar a formula molecular minima para o bagaco de cana-de-agucar como sendo
CH3.56N0 0110075000083, com massa molecular de 25,60 kg/kmol e teor de umidade
caracteristico, em base seca e peletizado, de 5,31%. O teor de cloro foi desprezado, de modo a
permitir simplificacdo da modelagem do equilibrio quimico e considerando sua pequena
concentracdo na biomassa.

Baseando-se nos processos e equipamentos ja empregados em estudos de gaseificacéo
no setor canavieiro e nas propostas de IGCC descritas, na se¢do 2.3.2 deste trabalho, optou-se
pela configuracdo semelhante a Figura 11, proposta por Chiesa e Lozza (1999b), e sem uso do
saturador. A escolha se justifica pela sua similaridade com os equipamentos descritos em
Hassuani et al. (2005), que possui dados de ensaios realizados em plantas operacionais a
serem utilizadas para posterior validacdo do modelo estabelecido. Cabe salientar também que
a configuracdo proposta permite o uso de turbinas a gas e equipamentos comercialmente
disponiveis, sem a necessidade de grandes adaptacGes para um diferente fluido de trabalho.
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Figura 14 — Configuracédo de IGCC com absorcédo fisica para bagaco de cana-de-aclcar, baseada na proposta de
Chiesa e Lozza (1999b), sem uso de saturador.

Deve-se incorporar ao gaseificador um sistema de secagem e alimentagdo adequado as

caracteristicas da biomassa em questao.

3.2 Modelagem termodinamica e de equilibrio quimico

3.2.1 Descricao geral dos equipamentos do IGCC

A Tabela 04 apresenta um resumo dos componentes da configuracdo proposta.

Tabela 4 — Resumo da configuracdo geral do IGCC

Resumo da configuracdo geral do IGCC

Equipamento Caracteristica

Unidade de separacao de ar Coluna dupla de separacéo de N,/O,
Gaseificador Leito fluidizado circulante pressurizado

Limpeza e resfriamento do gas de Depurador de umidade e remocéo de gases acidos
sintese

Secdo de poténcia (Ciclo Combinado) | Turbina a gas (ciclo Brayton) e turbina vapor (Ciclo
Rankine) associadas por caldeira de recuperacao

Secdo de remocdo de CO; Separacao por absorcéo fisica do CO,

Secdo de liquefacéo de CO; Liquefacdo por compresséo resfriada




57

A Figura 15 apresenta detalhes da planta proposta em questdo, que se utiliza do
bagaco de cana-de-agucar ap0s submissdo a processos de pré-tratamento. As propriedades

termodinamicas associadas aos fluxos da planta encontram-se descritas na Tabela 05.
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Tabela 5 — Propriedades dos fluxos da planta IGCC

59

Ponto Descrigéo Estado m P T h S X B
(kg/s) | (MPa) (K) (kJ/kg) | (kJ/kgK) (kW)
1 ar gasoso 141,40 | 0,10 | 303,00 | 303,20 6,87 6,12
2 ar gasoso 141,40 | 0,48 | 521,10 | 524,90 6,98 28180,00
3 N, gasoso 108,50 | 0,48 | 288,00 | 297,80 6,34 15318,00
4 0, gasoso 32,95 0,48 | 288,00 | -10,62 -0,44 4081,00
5 0, gasoso 32,95 2,50 | 565,20 | 252,70 -0,23 10922,00
solido
6 bagaco (peletizado) 90,62 303,00 1870000,00
7 gas de sintese gasoso 123,60 | 2,20 | 1123,00 1334000,00
gases acidos +
8 vapor H,O gasoso 13,01 2,00 | 673,00 10243,00
9 gas de sintese gasoso 110,60 | 2,00 | 673,00 1132000,00
10 ar gasoso 1397,00 | 0,10 | 298,00 | 298,20 6,86 0,01
11 ar gasoso 1397,00 | 1,95 | 910,00 | 945,60 7,18 798366,00
12 gases gasoso 1508,00 | 1,85 | 1573,00 1985000,00
13 gases exaust. gasoso 1508,00 | 0,12 | 898,00 584949,00
14 gases exaust. gasoso 1508,00 | 0,11 | 375,00 103803,00
15 H,0 gasoso 82,59 0,11 | 306,00 | 137,70 0,48 37,17
16 N, gasoso 1122,00 | 0,11 | 388,00 | 403,00 7,09 21519,00
17 CO, gasoso 303,10 | 11,00 | 398,00 | 26,40 -0,75 159695,00
18 agua liquido comp. | 304,10 | 12,50 | 307,00 | 153,10 0,49 3940,00
19 vapor H,O vapor superaq. | 304,10 | 10,72 | 623,00 | 2896,00 5,88 349552,00
20 vapor H,O vapor superaq. | 334,40 | 10,72 | 623,00 | 2896,00 5,88 384397,00
21 vapor H,O vapor saturado | 319,40 | 0,01 | 306,00 | 2439,00 8,00 0,95 | 19404,00
vapor
22 vapor H,0 (PROCpESSO) 15,00 5,00 | 593,00 | 2984,00 6,31 16618,00
23 agua liquido comp. | 5868,00 | 0,30 | 298,00 | 104,40 0,36 1177,00
24 agua liquido 5868,00 | 0,10 | 328,00 | 229,70 0,77 34744,00
25 agua liguido comp. | 319,40 | 0,01 | 306,00 | 137,70 0,48 0,00 111,20
26 agua liquido 30,31 0,10 | 305,50 | 135,70 0,47 11,87
27 agua liquido comp. 30,31 | 12,50 | 306,50 | 150,90 0,48 390,90
28 agua vapor superaq. | 30,31 | 10,72 | 623,00 | 2896,00 5,88 34845,00
29 WIlig TG 389474,00
30 | gerTG 19474,00
31 Ep TG 335936,00
32 W TV 144511,00
33 | _gerTV 7226,00
Ep TV
34 (excedente) 4,96
35 Q_processo 383,90 9560,00
36 agua liquido comp. 15,00 0,01 | 305,50 | 135,60 0,47 4,42
37 W_BTV 5320,00
38 W_Bresf 460,80
39 W_cpAR 31500,00
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Ponto Descrigéo Estado m P T h S B
(kg/s) | (MPa) | (K) (kJ/kg) | (kJ/kgK) (kW)
40 W_cpO2 8677,00
41 Q _criog 25387,00
42 I_ASU 34167,00
43 |_HRSG 135535,00
44 |_LigCO2 22552,00
45 | TG 157510,00
46 I TV 203863,00
47 |_Gaseif 547154,00
48 W-cpCO2 100000,00
49 agua liquido comp. | 334,40 | 0,01 | 305,50 | 135,60 0,47 115,60
50 agua liquido comp. | 304,10 | 0,01 | 305,50 | 135,60 0,47 89,69
51 |_proc 7054,00
52 gas de sintese gasoso 123,60 | 2,11 | 673,00 1268000,00
53 I_limp/resfGS 157081,00
54 W TG 1254000,00
55 I_cpAR 3327,00
56 |_cpO2 1836,00
57 |_cpTG 66249,00
58 I_limpGS 125884,00
59 |_ccTG 54946,00

3.2.2 Modelagem dos componentes (analise energética e exergética)

3.2.2.1 Compressores e unidade de separacéo de ar (ASU)

O equipamento proposto é provido de unidade de separacdo de ar (ASU), de modo a

suprir com oxigénio puro a demanda do gaseificador. Para tanto, tem-se um compressor de ar

com resfriamento, cuja poténcia de acionamento é de 31,5 MW, e coluna dupla de separacao

para o oxigénio e nitrogénio, que sera disperso no ambiente. A pressdo de saida considerada é

de 25 bar e a temperatura do O, de 340°C, de acordo com a Figura 16.

A modelagem termodindmica dos componentes € realizada através de equacOes

derivadas da aplicacdo da Primeira Lei da Termodinamica (equacdo 02) e balan¢os de massa

nos equipamentos. Com base nos dados considerados e obtidos através das tabelas de

propriedades termodindmicas contidas no software EES, é possivel a determinacdo dos

principais parametros para efetuacdo das analises em questdo, que se encontram demonstrados

no Apéndice B desta dissertacéo.
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Figura 16 — Diagrama esquematico da secéo de separacao de ar

3.2.2.2 Gaseificador

De acordo com as caracteristicas de baixa densidade da biomassa polidispersa e a
disponibilidade de dados de plantas operacionais para posterior validacdo do modelo, opta-se
pela adocdo de um gaseificador de leito fluidizado circulante pressurizado, sendo o material
do leito em dolomita. No desenvolvimento da modelagem do processo de gaseificagdo deste
trabalho, serdo consideradas as seguintes hipdteses simplificadoras:

- O gés se comporta como gas perfeito;

- Reagentes e produtos estdo em equilibrio termodinamico;

- O sistema opera considerando temperatura constante do leito fluidizado apés atingida

condicao de regime estacionario.

A partir destas hipdteses, sdo modeladas as principais reacdes envolvidas no processo
de gaseificacdo, resultando em um gas de sintese rico em H, e CO, de baixo poder calorifico
inferior, que ap0ds processos de limpeza e resfriamento, € utilizado como combustivel na
camara de combustdo do IGCC proposto. Posteriormente efetua-se analise energética e
exergética do ciclo, associada com modelagem de penalidade de emissdo de CO,.

Considera-se, num primeiro momento, a gaseificacdo utilizando-se ar ao invés de

oxigénio puro, de modo a permitir uma validagdo do modelo proposto em conformidade com



62

dados disponiveis em Hassuani et al. (2005). A Figura 15 apresenta esquematicamente a

configuracdo do gaseificador proposto para 0 modelo.

Figura 17 — lustracdo esquematica do gaseificador, segundo Hassuani et al. (2005).

Segundo a estrutura proposta por Hassuani et al. (2005), o processo de gaseificacdo
inicia-se com aquecimento por resistor elétrico até a temperatura de 350°C, na qual €é liberada
a alimentacdo de combustivel solido peletizado e ja previamente submetido aos processos de
pré-tratamento e secagem, estabilizando quando se atinge 750°C. Efetua-se, entdo, o ajuste da
alimentacdo de combustivel e vazdo de ar de modo a obter condicdes estaveis de gaseificacdo
por 2 horas, até alcancar 850°C, onde novos ajustes serdo necessarios. A pressao de operacéo
no gaseificador é de 22 bar.

A composicdo do gas de sintese, ap6s processos de limpeza e remocdo de agua, é
constituida por CO, CO,;, H; CH4 N, e C,Hs. Com base nesta informacdo, pode-se

estabelecer a reagdo do processo de gaseificacao:
CH1,56N0,01100,7550,00083 + WH20 + m(O2 + 3,76N2) =
aCO + bCO, + cH, + dCH, + eH,0 + fSO, + gN2 +hO, + iCyH,

na qual w representa a quantidade de agua por quilomol de bagaco de cana-de-aglUcar, m
representa a quantidade de oxigénio usado no processo de gaseificagdo por quilomol de
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bagaco de cana-de-acucar, € a, b, ¢, d, e, f, g, h e i sdo os coeficientes dos constituintes dos
produtos.

O teor de umidade pode ser determinado pela Equacdo (45), sendo fornecido em
Hassuani et al. (2005), como teor caracteristico, em base seca e peletizado, de 5,31%. Deste
modo, obtém-se o teor de umidade através da equacéo (46).

TU — massa de agua 100% = m—xw 100%, (45)

o massa de bagaco Amido 25,75+18=w

A partir da equacdo (45) se obtém a equacéo (46) para obtencdo da quantidade de agua
presente no bagaco de cana-de-agucar.

25,75=TU
W= lea-tny (46)

Assume-se que, atraves do modelo de equilibrio quimico, as seguintes reagfes sejam
consideradas de modo a permitir a determinacdo dos coeficientes estequiométricos da reacéo

global de gaseificacdo do processo.

CO+H,0 €«> CO; + Hy Reacéo de Troca (shift)
CyHy + 2H,0 € CH4 + CO, + 2H; Reacédo de decomposicdo do eteno
CH; + H,O € CO + 3H; Reacdo de troca do metano e agua

As constantes de equilibrio associadas as reacdes descritas podem ser obtidas a partir

das equacdes (47) a (49), nas quais ¥cH,: Y, Yco,: Yeo- Va0 € VeH, sdo as fragdes molares

dos respectivos componentes na condigao de equilibrio.

¥ocoo® VH:

K.=
2
¥co®* YHz 0 (47)
-1
Yoy = ¥eog® }er 2 Pry
YeaHy* Yyon2 raf
Yeo® ¥y, 2
Ky= ——*—
4
FCH_LH FHE o (49)

Da reacdo global de gaseificacdo obtém-se dez incdgnitas, sendo nove delas dos
produtos e a quantidade de ar da reacdo. Sabe-se, contudo, que a gaseificacdo € obtida

somente em condigdes de baixo teor de oxigénio; deste modo, é razoavel aceitar a hipotese de
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que ndo havera gas oxigénio resultante no produto. Dessa forma, o coeficiente h vale 0. Dos
balancos de espécies quimicas obtém-se:

Balango do Carbono
l=a+b+d+2%*i (50)

Balango do Hidrogénio
156 +2*w=2*c+4*d+2*e+4*i| (51)

Balango do Oxigénio
0,75+w+2*m=a+2*b+e+2*f (52)

Balango do Nitrogénio
0,011+m*3,76*2=2*¢g (53)

Balango do Enxofre
0,00083 =f (54)

Das reacGes de equilibrio obtém-se mais trés equacbes e efetua-se analise para
avaliacdo dos valores de propor¢cdo de ar m, possibilitando a resolucdo do sistema de
equacdes, determinando assim os coeficientes da reacdo global da gaseificagdo. Os resultados
obtidos por Hassuani et. al. (2005) sdo utilizados ent&o para validacdo do modelo, tendo sido
obtido um valor de quantidade de oxigénio de 0,455, valor consistente com a hip6tese de
baixo teor de oxigénio para a gaseificacdo em relacdo ao valor estequiométrico. Uma vez
validado, o procedimento é repetido, considerando agora o uso de oxigénio puro para se obter

um gas de sintese com maior poder calorifico inferior.

e Estudo da composicéo do géas de sintese resultante da modelagem do gaseificador.

Através da modelagem do gaseificador, foram realizados estudos para avaliar o
comportamento do gas de sintese conforme a proporcéo de oxidante varia no processo, numa
condicdo de regime estacionario com temperatura do leito fluidizado constante e uniforme.

Os gréficos a seguir apresentados (Figuras 16 e 17) ilustram o comportamento obtido
para 0s principais componentes no produto, CO e H,, favorecendo a gaseificacdo, e CO; e
H,O, em favor da combustdo. A variavel y designa a fracdo molar do respectivo componente
do coeficiente estequiométrico na reacdo e ¢ representa a razdo de equivaléncia, um
parametro usual em estudos na area de gaseificacdo/combustdo. Conforme Carvalho Junior e

McQuay (2007), a razdo de equivaléncia é definida como a razdo entre o nimero de 4tomos
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de oxigénio presentes na reacdo estequiométrica e o nimero de atomos de oxigénio na reacdo
real. Através do valor deste parametro define-se a condi¢do de combustdo rica, onde ha mais

combustivel e menos ar (¢ > 1), ou combustdo pobre, com menos combustivel e mais ar

(¢<1).

- Reacdo de gaseificacdo do bagaco de cana-de-agucar:
CH156N0,01100,7550,00083 + WH20 + m(O2 + 3,76N2) -
aCO + bCO, + cH, + dCH, + eH,0 + fSO, + gN2 +hO, + ICoH,

Figura 18 —Analise de sensibilidade das fracbes molares dos principais componentes do gas de sintese com a
variacdo darazéo de equivaléncia ¢, utilizando ar atmosférico na gaseificacéo.
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Figura 19 — Analise de sensibilidade das fracoes molares dos principais componentes do gas de sintese com a
variacdo darazdo de equivaléncia ¢, utilizando oxigénio puro na gaseificacéo.

O comportamento obtido esta de acordo com o esperado, pois a baixa concentracao de
oxigénio, na presenca de uma fonte de calor, favorece a formagdo dos compostos CO e H;
almejados na gaseificagdo, ao passo que a elevada concentragdo do oxidante favorece o
processo convencional de combustdo, atraves da queima completa que leva a formacdo dos
compostos CO, e H,0.

Os resultados obtidos permitem a validacdo do modelo através da concordancia entre
os valores obtidos na modelagem e os dados disponiveis na publicacdo de Hassuani et al.
(2005), determinando-se um valor de m = 0,45 e ¢ = 2,20 para 0 ponto de projeto estudado,
considerando gaseificagdo com ar atmosférico. Foi realizado também uma simulacdo de
gaseificagdo utilizando o software Chemical Equilibrium with Applications CEA
desenvolvido pela NASA, e disponibilizado via internet conforme referéncias. A Tabela 06

apresenta um comparativo dos resultados avaliados na analise do gas de sintese em base seca.



Tabela 6 — Comparativo da composicdo do gas de sintese (% em volume), em base seca.

67

Ccz&p\?(?le)r/lte e\r/r‘;’l Iflgsds:f;rﬂne'tv :ll_ Valor obtido na | Percentual de ggg&;&tgég?
Propried'ade (2005). modelagem erro NASA
Razéo de
Equivaléncia ¢ - 2,20 - 2,20
H, 14,80 16,41 10,88% 12,55
N, 49,00 52,82 7,80% 55,37
CO 18,10 18,10 0,00% 22,90
CH, 3,20 9,24.10 - * 0,00
CO; 13,80 12,67 -8,19% 9,18
C,H, 0,70 3,4.10° _* 0,00

(*) = Os valores obtidos para os gases CH, e C,H, apresentam incoeréncias justificaveis pelas hipoteses
simplificadoras consideradas na modelagem, que destoam da condicéo real, em que o gaseificador ndo atinge o
equilibrio quimico pleno.

Cabe salientar que, embora para CH; e C,H; os valores de erro tenham sido
incoerentes, estas espécies representam apenas 4,0% do gas de sintese, e 0s erros associados
as suas concentracdes ndo afetam de forma significativa as principais propriedades do
combustivel, como seu poder calorifico inferior, calor de formacéo e massa especifica. Deste
modo, pode-se considerar valida a modelagem proposta, visto a grande complexidade

envolvida nos processos quimicos de reagéo.

e Célculo do poder calorifico inferior do gas de sintese

A metodologia adotada para o calculo do poder calorifico inferior do gas de sintese

obtido foi efetuada nas seguintes etapas:
e Determinagdo da reacdo simplificada da combustdo do gas de sintese, considerando
inicialmente o uso de ar atmosférico, de modo a permitir uma comparacéo com o valor

disponivel em Hassuani et al. (2005).
aCO + cH, + dCH4 + iCoH, + (1 + EX) m (02 + 3,76N2) > (k - b)COz + IH,0 + (n - g)N2

e Estimativa da temperatura média de reacdo de combustdo em 1373 K (1100°C);
e Calcula-se o poder calorifico inferior do gas de sintese, em kJ/kmol, pelo somatorio
das multiplicagdes dos coeficientes estequiométricos pelo PCI de cada gas, como tem-

se na equagéo (54):

PClgs = - (a X PClco+ ¢ X PClyo +d X PClcpa +1 % PC|02H4) (54)
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e Conversdo de unidades para obtengdo do PCI em kJ/Nm® (PClvolgs).

Efetuam-se também calculos para determinacdo das propriedades dos gases de sintese
e de exaustdo para posterior modelagem no conjunto a gas, conforme etapas a seguir:

e Célculo da massa molecular do gas de sintese, MMgs, como sendo o somatério das
massas moleculares dos compostos ponderadas pelos coeficientes estequiométricos da
reacao de combustao;

e Determinacdo do calor especifico (Cp) dos gases de combustdo entre as temperaturas
de Teombustao=1373K € Texaustio = 773K:

Pode-se adotar o Cp médio, em kJ/kmol-K, na temperatura média Tmegia=1073K
(800°C) ou fazer média aritmética dos extremos para cada gas. Adotou-se, neste caso, a
primeira opgdo e com auxilio do software EES.

Tmedia = 1073 [K]

Cpgases X (K-b+1+n-g)=(k-Db) xcpcoz + IXCPH20 + (N - g) XCPn2

e Conversdo de unidades para obtencdo do Cp dos gases em kJ/K-Nm?:
e Conversao de unidades para obtencdo do Cp dos gases em kJ/kg-K;

e Calculo da massa molecular dos gases de exaustdo (MMgases).

A Tabela 07 apresenta os resultados obtidos na modelagem para as propriedades
especificadas.

Tabela 7 — Comparativo de propriedades do gas de sintese e gases de exaustao.

Propriedade Valor disponivel em | Valor obtido na Percentual
Hassuani et al. (2005). modelagem de erro
PCI [MJ/Nm®] 4,10 4,13 0,80%
MM Gss de sintese [kg/kmo |] - 23,28 -
MM Gases Exaustio [kg/kmo |] - 29,60 -
Cp Gases Exaustdo [kJ/kg‘K] - 1,35 -




69

e AdaptacGes necessarias no ciclo para queima do géas de sintese

Buscou-se neste estudo o uso de equipamentos comerciais, sujeitos a modificagdes
adicionais necessarias para um adequado funcionamento sob as condicdes particulares de um
combustivel de baixo PCI. Dentre as modificacbes mais essenciais destaca-se 0 ajuste na
proporcdo ar combustivel, necessario para garantir uma temperatura de combustéo aceitavel
nos limites metalrgicos dos materiais das turbinas a gas comerciais, bem como volume da
camara de combustdo. Em face as modificacOes verificadas, pode-se incorrer na necessidade
de substituicdo/reprojeto da cadmara de combustdo por completo, visto que a distribuicao de ar
é efetuada através dos orificios na zona da camara, determinando a temperatura de combustéo.
Um estudo mais completo em relacdo aos injetores poderia levar também a sua substituicéo.

Para a limpeza e resfriamento do gas de sintese, 0 processo conta com um tratamento
de limpeza, através de ciclones e filtros ceramicos utilizveis até 400°C, depurador de
umidade e remocao de gases acidos compostos de enxofre em processos conhecidos na pratica
usual de IGCC, garantindo maior longevidade ao equipamento, além de resfriamento antes da

injecdo na cAmara de combustdo do conjunto a gas.

e Andlise energética e exergética da secdo de gaseificacéo

A Figura 20 representa a configuracdo dos equipamentos e com os fluxos que cruzam

a secdo de gaseificacdo do IGCC proposto.

Figura 20 — Diagrama esquematico da secéo de gaseificagdo
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3.2.2.3 Ciclo Combinado

O ciclo combinado proposto para a configuracdo de IGCC deve atender a uma
demanda de aproximadamente 350 MW elétricos divididos entre as turbina a gas e turbina a
vapor, fornecendo também energia necessaria para o acionamento das bombas e compressores
incorporados a planta, bem como a demanda de &gua e vapor para processos de resfriamento
nos equipamentos. Foram selecionados equipamentos comerciais e verificadas as condicdes

para o pinch point na saida da caldeira de recuperacgéo.

e Ciclo a Gas

O ciclo a gés proposto é constituido de um equipamento comercial selecionado em
catalogo, a turbina a gas SGT5-8000H Siemens, projetada para uso de gas natural e adaptada,
conforme ja descrito neste estudo, para queima do gas de sintese obtido na gaseificacdo do
bagaco de cana-de-acucar. Possui um gerador AC trifasico acoplado com capacidade maxima
de 375 MW (elétrico), com T4=625°C, RP=19,2 e my=820 Kg/s. Definiu-se, no
desenvolvimento deste projeto, que a energia elétrica necessaria para acionamento do
compressor de O, (fluxo 40) e poténcia criogénica oriunda de sistema de refrigeragdo por
compressdo para ASU (fluxo 41) seriam fornecidos pelo gerador da turbina a gas, sendo o
excedente (fluxo 31) entregue a rede de distribuicdo elétrica.

A Figura 21 representa a configuracdo dos equipamentos e os fluxos que cruzam o
ciclo a gas do IGCC proposto.

Figura 21 — Diagrama esquematico do conjunto a gas
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e Ciclo a Vapor

O ciclo a vapor proposto € constituido de equipamentos comerciais, sendo a turbina a
vapor de condensacdo selecionada o modelo SST-900 Siemens, com gerador AC trifasico
acoplado de capacidade até 250 MW (elétrico) e condicdes de entrada de vapor a 165
bar/585°C. Uma parte do vapor é gerada na caldeira de recuperacdo (HRSG), na qual se troca
calor com os gases de exaustdo da turbina a gas; o restante do vapor é gerado através do
resfriamento do gas de sintese requerido para o processo de limpeza na saida da secdo de
gaseificacdo. A turbina apresenta também ponto de extracdo de vapor nas condicdes
requeridas para processos internos da planta (5 MPa e 320 °C).

O ciclo incorpora também duas bombas centrifugas para fornecimento de agua liquida,
um misturador de fluxo tipo contato para unir os fluxos de vapor gerados pela caldeira de
recuperacdo e resfriamento de gas de sintese, um condensador na saida de vapor da turbina,
outro misturador unindo as correntes de saida do processo e condensador para o reservatorio.

Definiu-se, no desenvolvimento deste projeto, que a energia elétrica necessaria para
acionamento das bombas do ciclo a vapor (fluxos 37 e 38), do compressor de ar (fluxo 39) e
do compressor de CO; (fluxo 39) seriam fornecidos pelo gerador da turbina a vapor, sendo o
excedente (fluxo 34) entregue a rede de distribuicdo elétrica.

A Figura 22 representa a configuracdo dos equipamentos e os fluxos referentes a
unidade de vapor do ciclo IGCC.

Figura 22 — Diagrama esquematico do ciclo a vapor
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3.2.2.4 Remocao e Liquefacdo de CO,

Uma secdo de remocdo de CO; é incorporada ao IGCC de modo a possibilitar a
separacdo do CO, do N; e vapor de agua presentes nos gases de exaustdo, por meio de um
processo de separacdo por absorcdo fisica, conforme descrito em Chiesa e Lozza (1999b).
Seguem-se processos de compressdo resfriada, liquefacdo e distribuicdo do CO, para
processos industriais ou armazenamento definitivo em tanques enterrados no fundo do mar. A
poténcia de eixo total requerida para esta finalidade é de 100 MW, medida esta estimada por
extrapolagéo de escala na configuragdo descrita na citada referéncia. Maiores detalhes sobre
esta secdo fogem ao escopo deste estudo, dado que seu desenvolvimento envolve custos e

complexidade de ordem de grandeza semelhante ao ciclo como um todo.

A Figura 23 representa a configuracdo dos equipamentos e os fluxos da se¢do remocéo

e liquefacdo de CO, do IGCC proposto.

Figura 23 — Diagrama esquematico da Secdo de Remocéo, Compressdo e Liquefacdo de CO,

3.3 ANALISE DE CUSTO EXERGETICO

Aplicando o modelo proposto por Valero et al. (1994), calculam-se o0s custos
exergéticos (k*) para o IGCC proposto. Com base nos fluxos apresentados na Figura 22,
definem-se os fluxos exergéticos e, a partir dos valores de exergia de cada corrente,
determinam-se 0s custos exergéticos do sistema através da aplicacdo da Teoria do Custo
Exergético. As equacdes que foram obtidas através do emprego do volume de controle em

cada equipamento sdo apresentadas a seguir.
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Equipamento

Equacéo

1 Compressor de Ar da ASU -C1B*1 + C2B* — C39B*39 = Z comp AR

2 Unidade de Separagdo de Ar (ASU) -CoB*; + C41B*41 + C3B*3 —C4B* 4 — CaoB*40=Z asu

3 Compressor de O, da ASU -C4B*4 + CsB*5 — C40B*20= Z comp 02

4 Gaseificador -C5sB*5 — CeB*s + C7/B*7 = Zgaseit

5 Resfriamento do GS - c7B*7 + C50B*50 — Co7B* 57 + CosB*28 = Z Resics

6 Limpeza do GS - C52B*52 + CoB*9 — CeB*3 = Zimpas

7 Bomba resfriam GS -CoeB*26 + C27B*27 — C33B*33 = Zp+ Resigs

8 Compressor da CG -C10B™ 10— C54B* 54 + C11B™11 + C20B™*20 = Zcomp co

9 Camara de Combustéo do CG —Cc11B* 11+ c1oB*12 - CoB*9= Z¢c co

10 | Turbina a Gasdo CG —C1oB* 12+ C13B*13 + C54B*s4 = Z1¢

11 | Gerador da TG -C29B*29 + C31B*31 + C40B*40 + C41B*41 = Zgerts

12 | Caldeira Recuperacédo -C13B* 13+ C14B*14 — C18B*18 + C190B*19 = ZHRrsc

13 | Secdo Liquefacao de CO, -C14B™14 -C48B* 48+ C15B*15 + C16B* 16 + C17B™17 = Ziiquet

14 | Misturador de entrada TV -Co0B*20 + C19B* 19+ C2gB*25 =0

15 | Turbina a Vapor -C20B*20 + C22B*25 + C21B*51 + C3:B*30 = Z1v

16 | Gerador da TV -C32B™32 + C34B™34 + C37B™37 + C38B™ 35 + C39B™ 39 +
C48B™ 48 = Zgertv

17 | Condensador -C21B*21 + Co5sB* 25 — C23B* 93 + C24B*24 = Zcond

18 | Processo -C22B™ 22 + C36B*36 + C35B*35 = Zproc

19 | Bomba ciclo vapor -C50B*50 + C18B*18 — C37B*37 = Zg*ome*a cv

20 | Misturador de fluxos de saida TV -C49B* 49 + C35B*35 + Co5B*25 =0

21 | Reservatério -C49B* 19+ CoB* 26+ C50B*50=0

A matriz que pode ser obtida através das relacBes apresentadas acima representa 21

equacdes e 59 incognitas. Para a obtencdo da matriz quadrada requerida para a solucdo do

conjunto de equacOes, as proposicdes da Teoria do Custo Exergético sdo aplicadas a esse

sistema, complementando as equacOes faltantes. Para a determinacdo das proposices é

importante classificar os fluxos exergéticos entre insumo, produto e perdas. Os fluxos

exergéticos e sua classificacdo em cada equipamento como sendo insumo (F), produto (P) ou

perdas (L) sdo apresentados a seguir. Os fluxos foram classificados conforme APENDICE A.

Equipamento Insumos Produtos Perdas

1 Compressor de Ar da ASU B*; e B*34 B*, B*ss
2 Unidade de Sep. Ar (ASU) B*,e B*;; B*; e B*, B*,,
3 Compressor de O, da ASU B*, e B*4 B*s B*s6
4 Gaseificador B*; e B*g B*, B*,7
5 Resfriamento do GS (B*; - B*5y) (B*25 — B*,7) B*s3
6 Limpeza do GS B*s, B*g e B*g B*sg
7 Bomba resfriamento GS B*3g (B*27 — B*5) -

8 Compressor da CG B*10 e B*s, B*11 e B*yg B*s;
9 Céamara de Comb. do CG B*1; e B*q B*.» B*so
10 | Turbina a Gas do CG B*1, B*13 € B*54 B*.s5
11 Gerador da TG B*zg B*31, B*40 e B*; B*3o
12 | Caldeira Recuperacédo (B*13 —B*14) (B*19 — B*1g) B*.3
13 | Secdo Liquef. CO2 B*11 € B*s5 B*17, B*15 € B*6 B*4.
14 | Misturador de entrada TV B*,5 € B*19 B*» -
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15 | Turbina a Vapor (B*30 —B*,, — B*5) B*3, B*4
16 Gerador da TV B*32 B*34, B*37, B*33, B*39 e B*43 B*33
17 | Condensador (B*,, —B*33) (B*31 —B*3s) -

18 | Processo (B*22 —B*3) B*ss B*s1
19 | Bomba ciclo vapor B*3; (B*15 — B*50) -

20 | Misturador de fluxos de saida TV | B*y5 & B*34 B*49

21 | Reservatério B*49 B*,5 € B*s50

Assim, a proxima etapa € obter a matriz incidéncia, através da aplicacdo das

proposicdes do modelo TCE, de modo similar ao desenvolvido no item anterior. As equagdes

de custo exergético obtidas atraves das proposi¢cdes sdo apresentadas abaixo.

Com base nas equacOes obtidas através da aplicacdo das proposicdes do TCE, é

possivel montar a matriz de incidéncia modificada (A) e também o vetor Y*. As equacGes de

custo exergético obtidas através das Proposices sdo apresentadas na sequéncia, identificando

as correspondentes proposicaes.

Numero  Proposigéo Equacdes
1 1 B*; - B*; + B*39- B*55=0
2 1 B*, + B*4; - B*3-B*; - B*;,=0
3 1 B*40 + B*; - B*s - B*56 =0
4 1 B*s + B*s - B*; - B*;; =0
S 1 B*7 - B¥s, + B*27 - B*25 - B*53=0
6 1 B*52 - B*g - B*g - B*53 =0
7 1 B*ze - B*27 - B*33 =0
8 1 B*10 - B*11 + B*54 - B*29 - B*57 = 0
9 1 B*11 + B*9- B*12- B*59 =0
10 1 B*12 - B*13-B*54 - B*45=0
11 1 B*29 - B*31 - B*30- B*40-B*41 =0
12 1 B*13-B*14+ B*15-B*19-B*3=0
13 1 B*14 + B*48- B*15- B*16 - B*17-B*1, =0
14 1 B*,5 + B*19- B*0 =0
15 1 B*20 - B*22 - B*21- B*3 - B*4 =0
16 1 B*32 - B*34 - B*33- B*37 - B*33 - B*39- B*4 =0
17 1 B*21 - B*25 + B*23 - B*24 =0
18 1 B*22 - B*36- B*35- B*5, =0
19 1 B*s50 - B*15+ B*37=0
20 1 B*35 + B*5- B*49=0
21 1 B*4g - B*5o - B*ze =0
22 2 Bi1* =B, (Ar para ASU)
23 2 Bs* = Bg (Bagaco = combustivel)
24 2 B1o* = B1o (Ar para TG)
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25 2 Bso

B3s Bog* - Bso* = 0 (Agua ciclo a vapor/resf. GS(recirculaco))
26 3 B1a

Bla Blg* - 814* =0 (HRSG)
27 3 Be

Bas Bys* - By*=0 (Agua dispersada do ciclo a vapor)
28 3 B3;

B34 Bgs*-B3;*=0 (Poténcia requerida pelas bombas)
29 3 Bss* - Bas* =0 (Poténcia de compressores ASU e CO,)
30 3 Bag* - B3s* = 0 (Wbresf GSe WCpAsu)
31 3 B3s* - Bas* =0 (Bomba resf GS e Epv)
32 3 Bs1* - Bsi*= 0 (WeletTG e QASU)
33 3 Bs* - B31*=0 (WCp02 e WG'GtTG)
34 3 B21* - Bys* =0 (Vapor/Agua do condensador)
35 4 Bis* - Big* =0 (HRSG)
36 4 Bos* - Byu*=0 (Agua resf. Do Condensador)
37 4 Byo* - Bx*=0 (Fluxos de saida da TV)
38 4 Byo* - Bis*=0 (Gerador e Gases da TG -> produtos TG)
39 4 B;*- Bs*=0 (Resfriamento GS)
40 4 B2o* - Bss*=0 (Weletrg e Weprg)
41 5 Bsg*=0 (Gases acidos e H,0O dispersados no ambiente)
42 5 Bis*=0 (H20 dispersado no ambiente)
43 5 Bis* =0 (N2 dispersado no ambiente)
44 5 Bs*=0 (N2 dispersado no ambiente)
45 5 Bgo* =0 (lGerTG)
46 5 833* =0 (lGerTV)
47 5 B42* =0 (lAgu)
48 5 Bs*=0 (IGaseif)
49 5 B45* =0 (ITG)
50 5 Bss* =0 (ITV)
51 5 Bss*=0 (IHrsc)
52 5 By =0 (IRemoczo co2)
53 5 B51* =0 (lProc)
54 5 Bss* =0 (I Limp/Resfcs)
55 5 B55* =0 (ICpAR)
56 5 B5e* =0 (|Cp02)
57 5 B57* =0 (ICpTG)
58 5 B53* =0 (I LimpGS)
59 5 B5g* =0 (IccTG)

Com base nas equacOes obtidas através da aplicacdo das proposices a Teoria do

Custo Exergetico, é possivel montar a matriz de incidéncia modificada (A) e também o vetor
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Y*. Uma modelagem de calculo implementada em software EES foi utilizada na obtencédo dos

resultados mostrados na Tabela 8, que representam os custos exergéticos unitarios dos fluxos

a serem utilizados na determinacdo da CET. Neste desenvolvimento foi utilizada a equacéo

(32) para determinacgédo dos custos exergeéticos unitarios.

Tabela 8 — Custos exergéticos unitarios ki*da planta IGCC

k1 1,00 | k11 2,10 k21| 23,03 | k31 2,04 | k4l 2,04 | k51| 0,00
k2 1,74 | k12 1,80 k22 | 23,03 | k32 1,48 | k42 0,00 |k52| 1,49
k3 0,00 | K13 1,94 k23 | 13,24 | k33 0,00 | k43 0,00 | k53| 0,00
k4 | 24,73 | k14 1,94 k24 | 13,24 | k34 1,56 | k44 0,00 |k54| 194
k5 | 10,86 | k15 0,00 k25| 23,03 | k35| 40,02 | k45 0,00 | k55| 0,00
k6 1,00 | k16 0,00 k26 | 26,22 | k36| 23,03 | k46 0,00 | k56| 0,00
k7 1,49 | k17 2,24 k27 2,63 | k37 1,56 | k47 0,00 | k57| 0,00
k8 0,00 | K18 2,70 k28 2,85 | k38 1,56 | k48 1,56 | k58 | 0,00
k9 1,67 | k19 2,70 k29 1,94 | k39 1,56 | k49| 23,04 |k59| 0,00
k10| 1,00 | k20 2,71 k30 0,00 | k40 2,04 | k50| 26,21

A Figura 24 apresenta a cadeia de custos exergéticos dos fluxos posicionados na

planta IGCC obtidos na modelagem, destacando pontos relevantes que sdo posteriormente

discutidos. Sobre o0s pontos em destaque, cabem algumas discussoes:

k4 - custo elevado na producéo de O, devido aos complexos processos criogénicos;

k5 = custo elevado em consequéncia de k4;

k22 e k21 - valores altos expressam penalidade imposta ao efetuar extracdo de vapor

para processo;

k35 - elevado valor, demonstrando elevada penalidade da extracdo de vapor para o

ciclo IGCC proposto, devido a predomindncia da condicdo termelétrica do ciclo
(350 MW elétrico);

k36 e k25 - alto valor em consequéncia da extracdo de vapor para 0 processo;

k50 e k26 > a agua utilizada é na verdade um processo de recirculacdo, no qual o

custo do descarte influencia no custo da entrada, levando em conta o impacto do vapor

de processo;

Outros pontos relevantes que merecem destaque séo:
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e k28, k19 e k20 - nédo devem ter o mesmo valor ,visto que séo gerados por diferentes
equipamentos, com distintas eficiéncias;

e k23 e k24 - ndo sdo considerados nulos pois existem equipamentos para tratamento e
preparo da &gua, bem como bombeamento e emprego de torre de resfriamento que

introduzem custos nao focados neste estudo para a &gua com recirculacdo utilizada.
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3.4 MODELAGEM DA PENALIDADE DE EMISSAO DE CO,
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Utilizando os itens determinados anteriormente, o proximo passo € aplicar o modelo

do CET e calcular seu valor bem como outros elementos importantes do modelo. A Tabela 9

apresenta os resultados obtidos através da aplicacdo das equacdes (33), (34), (35) e (36) para

0s custos de exergia perdida e destruida.

Tabela 9 — Custos das exergias destruidas e perdida da planta IGCC

NC |Equipamentos: ke,i* cirr Be Bo Cirr kp cw Bo Cw
1 |Compressor de Ar da ASU 1,000 2,66E-06  31.506,12  28.180,00|  0,0088 1,742 4,63E-06 0,0000
2 [Unidade de Sep. Ar (ASU) 1,742 4,63E-06  53.567,00 19.399,00( 0,1583| 24,730 6,58E-05 0,0000
3 |Compressor de O2 da ASU 24,730 6,58E-05 12.758,00 10.922,00(  0,1208 10,863 2,89E-05 0,0000
4 |Gaseificador 1,000 2,66E-06 1.880.922,00 1.334.000,00 1,4548 1,491 3,97E-06 0,0000
5 |Resfriamento do GS 1,491 3,97E-06 1.334.390,90 1.302.845,00| 0,1251 1,491 3,96E-06 0,0000
6 |Limpezado GS 1,491 3,96E-06 1.268.000,00 1.142.243,00|  0,4986 1,670 4,44E-06 0,0000
7 [Bomba resfriam GS 26,217 6,97E-05 472,67 390,90| 0,0057 2,632 7,00E-06 0,0000
8 [Compressor da CG 1,000 2,66E-06 1.254.000,01 1.187.840,00|  0,1760 2,101 5,59E-06 0,0000
9 [Cémara de Comb. do CG 1,670 4,44E-06 1.930.366,00 1.985.000,00| -0,2426 1,797 4,78E-06 0,0000
10 |Turbina a Gas do CG 1,797 4,78E-06 1.985.000,00 1.838.949,00|  0,6981 1,940 5,16E-06 0,0000
11 |Gerador da TG 1,940 5,16E-06 389.474,00 370.000,00|  0,1005 2,042 5,43E-06 0,0000
12 |Caldeira Recuperacéo 2,701 7,18E-06 588.889,00 453.355,00( 0,9736 2,701 7,18E-06 0,0000
13 |Secéo Liquef. CO2 1,940 5,16E-06 203.803,00 181.251,17| 0,1164 2,237 5,95E-06 21.556,17| 0,1282
14 [Misturador de entrada TV 2,701 7,18E-06 384.397,00 384.397,00( 0,0000 2,713 7,22E-06 0,0000
15 |[Turbina a Vapor 2,713 7,22E-06 384.397,00 180.533,00 1,4714 1,480 3,94E-06 0,0000
16 |Gerador da TV 1,480 3,94E-06 144.511,00 137.285,76|  0,0284 1,558 4,14E-06 0,0000
17 |Condensador 23,028 6,13E-05  20.581,00  34.855,20( -0,8744| 23,031 6,13E-05 0,0000
18 |Processo 23,028 6,13E-05 16.618,00 9.564,42| 0,4321| 40,019 1,06E-04 0,0000
19 |Bomba ciclo vapor 26,213 6,97E-05 5.409,69 3.940,00| 0,1025 2,701 7,18E-06 0,0000
20 [Misturador de fluxos saida TV 23,031 6,13E-05 115,62 115,60f 0,0000( 23,036 6,13E-05 0,0000
21 |Resenvatorio 23,036 6,13E-05 115,60 101,56 0,0009| 26,213 6,97E-05 0,0000
5,3550 0,1282

Definidos os custos da exergia rejeitada e destruida, o préximo passo é determinar o

valor da Penalidade por Ineficiéncia (I1e) e o indice de emissdo de CO,. Para isto, €

necessario também determinar o valor da exergia dos produtos e da vazdo massica de CO,

produzida pela planta. Adotou-se neste estudo os valores listados na tabela 10, de acordo com
SANTARELLI, 1998.

Tabela 10 — Pardmetros adotados para modelagem da penalidade de emisséo de CO..

Custo unitario do combustivel cF ($/kJ) 2,66.10°
Fator de utilizacdo (6000 H anuais) fc (s/h) 2465,75
Indice referéncia de emissao de CO; (1kgCO./kwWh) lo (kgCO2/kWh) 1,00
Massa de CO; produzida pela oxidagao de 1kg de carbono |3 (kgCO,/kgC) 3,67
Fracdo massica de carbono no combustivel [C] (kgc/kgcomb) 2,30.10*
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Por fim, sdo apresentados os calculos do custo de emissdo de CO, e do CET, bem
como o cdlculo da andlise do efeito do CET nos custos das energias €elétrica (Acel) e vapor
(Ath) produzidas pela planta IGCC, conforme tabela 11.

Tabela 11 — Resultados da modelagem da penalidade de emissdo de CO, da planta IGCC

Cirr ($/5) 5,35

Cw (3/s) 0,13

Ie ($/n) 13.520,21
Gcoz (kg/h) 275.372
Bp (kW) 345.501
I*c 0,7970
Cco2 ($/h) 10.776
CET ($/tonCO,) 39,13
Acel ($/kWh) 0,03

Ath ($/kWh) 1,13

A modelagem apresentada nesta se¢cdo ndo considera a captura de CO, pela planta
IGCC, permitindo assim uma posterior comparacao em igualdade com o ciclo Rankine usado
como tecnologia convencional para queima direta do bagaco de cana-de-agucar. A inclusdo do
efeito de captura conduziria o resultado a um indice de emissdo de CO, nulo.

3.5 MODELAGEM DA TECNOLOGIA CONVENCIONAL DE GERACAO COM
BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR (Queima direta em caldeira)

De modo semelhante & metodologia de estudo e calculos da planta IGCC, foi
conduzida uma avaliacdo das caracteristicas da tecnologia convencional de geracédo a partir do
bagaco no setor sucro-alcooleiro.

Um ciclo Rankine composto por duas turbinas a vapor de condensacdo SST-700
Siemens (até 175 MW e 165 bar/585°C) com geradores acoplados para atender demanda de
350 MW (ele), sendo a TV_1 com ponto de extragdo de vapor na condigdo de 50 bar/320°C e
ambas ligadas a condensadores. Os fluxos de saida associados a TV_1 sdo unidos por um
misturador de fluxos antes do retorno ao reservatério. Uma caldeira convencional

dimensionada para atender a demanda de vapor das turbinas recebe &gua bombeada, ar e
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bagaco de cana-de-agUcar previamente submetido a processo de preparacdo e com baixo teor
de umidade decorrente de processos fisico-quimicos caracteristicos do setor sucro-alcooleiro.
A Figura 25 apresenta detalhes da planta proposta em questdo, que foi modelada
considerando-se 0 uso do bagaco de cana-de-agUcar apOs submissdo a processos de pre-
tratamento e secagem, de modo a permitir um resultado mais expressivo na posterior
comparacio de desempenho dos ciclos descritos neste estudo. E importante enfatizar que a
tecnologia de gaseificacdo requer um bagaco peletizado de modo a otimizar o processo e
garantir um fluxo de alimentacdo constante, dada a criticidade de variagcdo deste parametro

afetar diretamente a composicado, e consequentemente, o PCI do gas de sintese.
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Tabela 12 — Propriedades dos fluxos da planta ciclo Rankine para queima direta do bagaco em caldeira

convencional

Ponto Descrigéo Estado m P T h S X B
(kg/s) | (MPa) (K) (kJ/kg) | (kJ/kgK) (kW)

1 Agua liquido 346,00 | 0,10 | 313,00 | 167,00 0,57 528,70
liquido

2 Agua comprimido | 346,00 | 17,37 | 316,00 | 194,60 0,60 6719,00
solido

3 Bagaco (peletizado) 98,03 303,00 2023000,00
vapor

4 Vapor H20 superaquecido | 346,00 | 16,50 | 858,00 | 3528,00 6,57 544358,00
vapor

5 Vapor H20 superaquecido | 169,30 | 16,50 | 858,00 | 3528,00 6,57 266277,00
vapor

6 Vapor H20 superaquecido | 176,80 | 16,50 | 858,00 | 3528,00 6,57 278081,00

7 Vapor H20O | vapor saturado | 161,80 | 0,01 | 306,00 | 2439,00 8,00 9828,00
vapor

8 Vapor H20 (PROCESSO) | 15,00 5,00 | 593,00 | 2984,00 6,31 16618,00

9 Vapor H20O | vapor saturado | 169,30 | 0,01 | 306,00 | 2439,00 8,00 0,95 | 10283,00
liquido

10 Agua comprimido 169,30 | 0,01 | 306,00 | 137,70 0,48 0,00 58,93
liquido

11 Agua comprimido 15,00 0,01 | 305,50 | 135,60 0,47 4,42
liquido

12 Agua comprimido 161,80 | 0,01 | 306,00 | 137,70 0,48 56,32
liquido

13 Agua comprimido 176,80 | 0,01 | 305,50 | 135,60 0,47 60,75
liquido

14 Agua comprimido | 2972,00 | 0,30 | 298,00 | 104,40 0,36 596,10

15 Agua liquido 2972,00 | 0,10 | 328,00 | 229,70 0,77 17597,00
liquido

16 Agua comprimido | 3110,00 | 0,30 | 298,00 | 104,40 0,36 623,70

17 Agua liquido 3110,00 | 0,10 | 328,00 | 229,70 0,77 18412,00

18 Q_proc 383,90 9560,00

19 Wb_TV 9573,00

20 W_TV_1 184211,00

21 |_gerTV_1 9211,00

22 Ep. TV 1 165427,00

23 W_TV_2 184211,00

24 |_gerTV_2 9211,00

25 Ep_ TV 2 175000,00

26 |_proc 7054,00

27 I TV 1 67425,00

28 | TV 2 71783,00

GASES

29 EXAUS. gasoso 1062,00 | 0,10 | 375,00 65867,00

30 |_gerTG 1419000,00

31 AR caldeira gasoso 882,00 | 0,10 | 300,00 | 300,30 6,87 6,47




84

De modo semelhante ao desenvolvido para o IGCC, foi estabelecido um conjunto de

equacdes para o calculo dos fluxos exergéticos, conforme listadas a seguir:

Ndmero Proposicao Equacdes

1 1 B* - B*, + B*;3=0 (Bomba do ciclo a vapor)
2 1 B*, + B¥3; + B*3 - B*,9 - B*4 - B*3=0 (Caldeira)
3 1 B*s - B*; - B*3 - B*» - B*,7=0 (Turbina a vapor 1)
4 1 B*s - B*y - B*,3 - B*3 =0 (Turbina a vapor 2)
5 1 B*20 - B*22 - B*19 - B*1 =0 (Gerador TV;)
6 1 B*23 - B*5 - B*2 =0 (Gerador TV,)
7 1 B*s - B*11 - B*15-B*% =0 (Processo)
8 1 B*; - B*;, + B*1, - B*5=0 (Condensador 1)
9 1 B*q - B*1g + B*5- B*;; =0 (Condensador 2)
10 1 B*;, + B*, - B*3=0 (Misturador na saida TV e processo)
11 1 B*13+ B*1o-B*; =0 (Reservatério ¢/ Recirculacao agua)
12 2 B;*=B; (Agua para Bomba do ciclo a vapor (recirculada))
13 2 B:* = Bs (Bagaco = combustivel)
14 2 Bs1* =By (AR para combustdo na caldeira)
15 3 Bi2

Bi1 B,*-Byu*=0 (Agua dispersada do ciclo a vapor)
16 3 B2o

Bis B,*-B,*=0 (Wbry e Eprvi no Gerador da TV;)
17 3 Bs

By B*-Bs*=0 (Fluxo de derivacéao de vapor)
18 3 Bg

B B*x-Bs*=0 (Fluxos de vapor de mesma origem na caldeira)
19 3 Bia

Bie Bi*-Bu*=0 (Agua de resf. condensad. mesma origem)
20 3 Bis

Bio Bip* - Bis*=0 (Fluxos de entrada no reservatorio)
21 4 Bio* - Bg* =0 (Condensador 2)
22 4 Bis*-Bis*=0 (Agua resfr do Condensador 1)
23 4 Big* - Bi7*=0 (Agua resfr do Condensador 2)
24 4 Bg*-B;*=0 (Fluxos de saida de vapor da TV_1)
25 5 Bx*=0 (Gases da combustéo na caldeira dispersados)
26 5 Bao* =0 (I cardeira)
27 5 Bxy*=0 (Itv1)
28 5 By* =0 (Itv2)
29 5 Bx* =0 (Iprocesso)
30 5 Bxy*=0 (lger Tv1)
31 5 Bxy*=0 (Tger Tv2)

Uma modelagem de célculo implementada em software EES foi utilizada na obtengédo

dos resultados mostrados na Tabela 13, que representam 0s custos exergéticos unitarios dos
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fluxos utilizados na determinacdo da CET. Neste desenvolvimento foi utilizada a equacéo

(32) para determinacdo dos custos exergéticos unitarios.

Tabela 13 — Custos exergéticos unitarios ki*da planta ciclo Rankine

k1 1,00 ks 4,42 k12 4,42 k17 2,54 ka2 5,39 ka7 0,00
ks 7,76 ks 4,42 kis 4,42 kis 7,68 ka3 5,26 Kas 0,00
ks 1,00 ko 4,42 K14 2,54 k1o 5,39 ka4 0,00 K29 0,00
K4 3,81 k1o 4,42 Kis 2,54 ka0 5,12 Kas 5,54 k3o 0,00
ks 3,81 K11 4,42 kie 2,54 ka1 0,00 ka6 0,00 Ks1 1,00
ke 3,81

A Figura 26 apresenta a cadeia de custos exergéticos dos fluxos posicionados na

planta IGCC obtidos na modelagem, destacando pontos relevantes que sdo posteriormente

discutidos.
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Utilizando os itens determinados anteriormente, o proximo passo é aplicar o0 modelo

do CET e calcular seu valor, bem como outros elementos importantes do modelo.

A Tabela 14 apresenta os resultados obtidos através da aplicacdo das equacges (33),

(34), (35) e (36) para os custos de exergia rejeitada e destruida sobre o ciclo Rankine.

Tabela 14 — Custos das exergias destruidas e rejeitadas da planta em ciclo Rankine

NC [Equipamentos: ke,i* cirr Be Bo Cirr kp cw Bo Cw
1 |Bomba do ciclo a vapor 1,000  0,0000 10.101,70 6.719,00|  0,0090 7,758  0,0000 0,0000
2 |Caldeira 7,758 0,0000 2.029.719,00 610.225,00 29,2936 3,812 0,0000 65.867,00 0,6679
3 [Turbina a Vapor 1 3,812  0,0000 278.081,00 210.657,00( 0,6836 5,120  0,0000 0,0000
4 |Turbina a Vapor 2 3,812  0,0000 266.277,00 194.494,00( 0,7278 5,264  0,0000 0,0000
5 |Geradorda TV_1 5,120 0,0000 184.211,00 175.000,00 0,1255 5,390 0,0000 0,0000
6 [Gerador daTV_2 5,264  0,0000 184.211,00 175.000,00( 0,1290 5,541  0,0000 0,0000
7 |Processo 4,418  0,0000 16.618,00 9.564,42|  0,0829 7,677  0,0000 0,0000
8 |Condensador 1 4,418 0,0000 10.424,10 17.653,32| -0,0849 4,418 0,0000 0,0000
9 |Condensador 2 4,418  0,0000  10.906,70 18.470,93( -0,0889 4,417 0,0000 0,0000
10 |Misturador de fluxos saida TV_ 4,418  0,0000 60,74 60,75|  0,0000 4,418  0,0000 0,0000
11 |Resenatoério 4,418 0,0000 119,68 528,70| -0,0048 1,000 0,0000 0,0000
30,8728 0,6679

Definidos os custos da exergia rejeitada e destruida, o proximo passo € determinar o

valor da Penalidade por Ineficiéncia (I1e) e o indice de emissdo de CO,. Para isto, €

necessario também determinar o valor da exergia dos produtos e do fluxo de massa de CO,

produzido pela planta. Por fim, sdo apresentados, na Tabela 15, os calculos do custo de

emissdo de CO, e do CET, bem como o calculo da analise do efeito do CET nos custos das

energias elétrica (Acel) e vapor (Ath) produzidas pela planta IGCC.

Tabela 15 — Resultados da modelagem da penalidade de emisséo de CO, da planta em ciclo Rankine

Cirr ($/s) 30,87
Cw ($/s) 0,67
ITe ($/h) 77.771,45
Geoz (kg/h) 297.890
Bp (kW) 349.987
I*c 0,8511
Cco2 ($/h) 66.195
CET ($/tonCO,) 222,21
Acel ($/kWh) 0,19
Ath ($/kWh) 6,92
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3.6 DISCUSSOES

A analise descrita neste estudo foi desenvolvida com base no ciclo proposto por
Chiesa e Lozza (1999b) para gaseificagdo de carvao. Deste modo, foram adotadas diversas
consideracGes de parametros usuais nas tecnologias empregadas e adaptacdes necessarias aos
equipamentos comerciais para compatibilizar com o uso do gas de sintese obtido a partir do
bagaco de cana-de-acucar.

A modelagem foi validada, apresentando valores coerentes com as referéncias citadas
no trabalho e foram adequados do ponto de vista de analise energética e exergética.

O ciclo Rankine proposto para comparagdo do desempenho com a planta IGCC teve
metodologia de célculo semelhante a anteriormente adotada e representa a atual tecnologia
empregada para geracao de energia a partir do bagago no setor sucro-alcooleiro. Os resultados
da comparagéo entre os ciclos estdo mostrados na tabela 16.

Tabela 16 — Resultados para comparagao das plantas propostas

IGCC Ciclo Rankine

Nglobal ciclo 0,33 0,22

I*c 0,80 0,85

Ccoz ($/h) 10.776 66.195
CET ($/tonCOy) 39,13 222,21
Acel ($/kWh) 0,03 0,19
Ath ($/kWh) 1,13 6,92

Observa-se um valor de eficiéncia global de cogeracdo mais elevado para planta
IGCC, sendo este valor ligeiramente menor do que o previsto por Chiesa e Lozza (1999b)
para gaseificacdo de carvdo de 39% para relacdo de pressédo de 21 (dada relacdo de pressao
19,2 no compressor da turbina a gas do IGCC).

Em relacéo ao indice de Emissdo de Carbono (1*c), verifica-se maior valor pelo ciclo
Rankine, isto sem considerar a remoc¢do de CO, a ser efetuada pelo estagio final do IGCC na
secdo de liquefacdo e captura de CO,. Neste Gltimo caso, ndo haveria emissdo pois este gas
seria armazenado para estocagem ou posterior comercializacdo em industrias que o utilizam
como matéria-prima.

O Custo de Emisséo de Carbono (Ccop) esta associado com o Indice de Emissdo e
penalidade por ineficiéncia da planta, sendo este um custo importante a ser considerado na

verificacdo da viabilidade da planta frente ao elevado investimento requerido para oS
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equipamentos do IGCC. O ciclo Rankine apresenta para este parametro um valor 6 vezes
maior que o IGCC proposto.

A Taxa de Exergia de Carbono CET, expressa em $/tonCO,, também mostrou-se
favoravel ao IGCC com valor 5,6 vezes menor. Associado a este parametro, verifica-se o
custo do produto (eletricidade/vapor) devido a imposic¢éo do CET, o qual tem valores cerca de

6 vezes maiores para o ciclo Rankine.

Fica demonstrado, através dos resultados expressos acima, a competitividade e
vantagens tecnico-ambiental do IGCC proposto frente a tecnologia convencional de geracéo
elétrica a partir do bagaco de cana-de-actcar no setor. Contudo, é necessaria uma avaliacdo
econémica mais criteriosa para implantacdo da planta IGCC face ao elevado investimento

inicial nos equipamentos.
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4 COMENTARIOS E CONCLUSOES

A gaseificacdo é uma tecnologia chave para utilizacdo de recursos renovaveis em
substituicdo aos derivados de petr6leo nos equipamentos modernos mais eficientes como
turbinas a gas e motores de combustéo interna. Possibilita também redugdo na emissdo de
poluentes e desenvolvimento econdmico rural para a atividade de plantio/colheita ou extragédo
da biomassa a ser empregada. Ha que se destacar, porém, que a gaseificacdo de biomassas
ainda carece de desenvolvimento tecnoldgico, dadas as diferentes caracteristicas dos produtos
a serem processados.

Na analise exergética verificou-se uma elevada irreversibilidade no gaseificador,
associada ao fato de os sistemas de conversdo energética de combustiveis e de troca térmica
apresentarem-se como grandes geradores de entropia, e por consequéncia terem maiores taxas
de destruicdo da exergia. Deste modo, a estruturacdo de pesquisas voltadas a melhoria
tecnoldgica das formas de transmissao de calor no interior de sistemas téermicos, envolvendo a
melhoria de materiais, arranjos de tubos e processos de conveccdo, pré-aquecimento dos
reagentes, implementacao de sistemas de controle para ajuste da relacdo combustivel-oxidante
devem fazer parte da politica de pesquisa e desenvolvimento, possibilitando o advento de
sistemas térmicos cada vez mais eficientes.

O IGCC proposto demonstrou vantagens em relacdo aos custos de emissdes de COs,
custo de eletricidade e vapor gerados, taxa de exergia de carbono e eficiéncia global de
cogeracdo; contudo exige complexos equipamentos que elevam seu custo inicial de aquisicéo
e precisam ser atentamente verificados antes de uma efetiva implementacdo. A caréncia de
equipamentos comerciais para tecnologia de gaseificacdo dificulta avaliacbes econdmicas
mais realista. Cabe destacar também o elevado potencial para emprego em plantas de carvdo
no Brasil, o qual apresenta elevado teor de cinzas, dadas as vantagens ambientais verificadas
com a captura do carbono.

Embora o carbono presente no CO, emitido da queima de biomassa faga parte de um
ciclo renovavel associado a vida do vegetal, o emprego da captura de carbono permite
“emissdo negativa’, ou sgja, a retirada de circulacdo de gés carbdnico da atmosfera, abrindo
campo para negociacdo de créditos de carbono. Isto pode tornar a planta economicamente

atrativa, viabilizando os elevados custos de investimento inicial requerido nos equipamentos,
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e ampliando assim o papel das tecnologias de geracdo com biomassa ao adicionar
flexibilidade nas estratégias de mitigacdo de emissao de carbono.

Para futuros trabalhos, propde-se que sejam desenvolvidos estudos com enfoque na
viabilidade econdmica do ponto de vista do produtor no setor sucro-alcooleiro, tdo logo sejam
disponiveis dados para equipamentos comerciais na area de gaseificacdo, possibilitando a
implantacéo definitiva da tecnologia avaliada no setor industrial com atrativos financeiros que
compensem o investimento inicial. Neste sentido, propostas de politicas de financiamento
diferenciado para projetos ecologicamente eficientes precisam ser fomentados pelo governo
em parceria com investimentos na area em universidades e centros de pesquisa. O
desenvolvimento de plantas pilotos para estudos da gaseificacdo em universidades seria uma
forma de consolidar o dominio tecnoldgico para amadurecimento definitivo da teoria
explanada neste trabalho.

Outra possivel linha de continuacéo do presente estudo seria 0 emprego de modelos de
analise de ciclo de vida (ACV, ou em inglés LCA, life cycle analysis), uma vez que, a
despeito de se demonstrar a superioridade do IGCC sobre a tecnologia convencional em
questdo no quesito ambiental (em termos de emissdo de CO,), tal analise resulta em aspecto
da condig@o operacional. Do ponto de vista dos projetos de forma global, ndo se levou em
conta, para cada configuragdo, o impacto de todo o processo de estruturacdo dos
empreendimentos, desde a sua constituicdo até a desmontagem dos ciclos estudados ao cabo

de sua vida util, e entende-se que isto merece investigagéo futura.
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APENDICE A — Modelagem dos componentes (analise energética e exergética)

Compressores e unidade de separacdo de ar (ASU)

Figura 1 — Diagrama esquematico da secdo de separacéo de ar

Tabela 1 — Propriedades das entradas e saidas da secdo de separacao de ar

Ponto| Descricéo Estado m P T h S B
(kgrs) (MPa) (K) (kdrkg) | (kIkgK) | (kW)
1 ar gasoso 141,40| 0,1013| 303,00 303,20 6,87 6,12
2 ar gasoso 141,40 0,48| 521,10 524,90 6,98 | 28180,00
3 N, gasoso 108,50 0,48| 288,00 297,80 6,34| 15318,00
4 0, gasoso 32,95 0,48 | 288,00 -10,62 -0,44| 4081,00
5 0, gasoso 32,95 2,50| 565,20 252,70 -0,23| 10922,00
38 W_Bresf 0,46
39 W_CcpAR 31,50
40 W_cpO2 8,67
42 |_ASU 34,16
55 I_cpAR 3,32
56 I_cpO2 1,84

Nesta secdo descreve-se 0 equacionamento utilizado na modelagem e expostos 0s

resultados obtidos.

"Compressor de Ar"

Considerando-se nepar = 0,6, kar = 1,3, a equacéo (18) para célculo de exergias e
balancos de massa e energia, definem-se na modelagem do compressor de ar as equacdes:

m[1]l=m[2]
RP_AR = P[2]/P[1]
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T[2] = T[1] * (1 + (I/Mepar) * (PI2J/P[L)M(Kar - 1) / kar) - 1))
W_CpAR = m[1] * Cpar*(T[2]-T[1]) = 31500 kW

ex[1] =0,21*(CpO2*((T[1] - T_0) - T_O*In(T[1)/T_0)) + (CpO2 — CvO2)*T_0*In(P[1]}/P_0)) +
0,79*(CpN2*(T[1] - T_0) - T_O*In(T[1}/T_0) + (CpN2 - CvN2)*T_0*In(P[1]/P_0)) = 0,0433 kJ/kg
B[1] = m[1]*ex[1] = 6,124 kW

ex[2] = (0,21*(CpO2*((T[2] - T_0) - T_0*In(T[2)/T_0)) + (CpO2 — CvO2)*T_0*In(P[2)/P_0)) +
0,79*(CpN2*(T[2] - T_0) - T_0*In(T[2]/T_0) + (CpN2 - CVvN2)*T_0*In(P[2]/P_0)) = 199,2 kJ/kg
B[2] = m[2]* ex[2] = 28180 kW

B[39] = W_cpAR
I_CpAR = B[1] + B[39] - B[2] = 3327 [kW]
B[55] = |_CpAR

"ASU - Unidade Separadora de Ar"

m([2] = m[3] + m[4]

m[4] = m[5]

{102 + 3,76N2 = AR em n° de moles --> 0,21*32+0,79*28= 28,8 kg/kmol
Logo, m_02 = 32/137,28 = 0,233 e m_N2 = 0,767}

m[3] = 0,767 * m[2]

T_criog = 103 [K] {T_criog = -170 °C}

Q_criog = - m[2] * h[2] + m[3] * h_N2_criog + m[4] * h_O2_criog = -76160 kW

W_criog_SRC * COP_SRC = - Q_criog
W _criog_ SRC=25387 kW
COP_SRC=3,0 {Considerando Sistema de Refrigeracdo por Compresséo}

B[3] = m[3]*(cp_3*(T[3] - T_O) - T_O0*(cp_3*In(T[3])/T_0) - R_3*In(P[3]/P_0))) = 15318 kW
Nepo2 = 0,7

T[5] = T[4] * (1 + (1/ Mepo2) * ((PISIP[ANN(k_4- 1) [ kar) - 1) )

W_cpO2 = m[4] * (h[5] - h[4]) = 8677 [KW]

B[4] = m[4]*(cp_4*(T[4] - T_0) - T_0*(cp_4*In(T[4)/T_0) - R_4*In(P[4]/P_0))) = 4081 kW
B[5] = m[5]*(cp_5*(T[5] - T_0) - T_O*(cp_5*In(T[5)/T_0) - R_5*In(P[5)/P_0))) = 10922 kW
|_CpO2 = B[4] + B[40] - B[5] = 1836 [KW]

B[56] = |_CpO2

I_ASU = B[2] + B[41] - B[3] - B[4] = 34167 [KW]
B[40] = W_cpO2

B41] = W_criog_SRC
B[42] = 1_ASU

Gaseificador

A figura 2 representa a configuracdo dos equipamentos e com os fluxos que cruzam a

secdo de gaseificacdo do IGCC proposto.



Figura 2 — Diagrama esquematico da secdo de gaseificacao

Tabela 2 — Propriedades das entradas e saidas da secdo de gaseificacdo
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Ponto| Descricéo Estado m P T h S B
(kg/s) | (MPa) | (K) | (kd/kg) | (KIkgK)| (kW)
S 0, gasoso 32,95 2,50| 565,20 252,7 -0,2309 10922,00
solido
6 Bagaco (peletizado) 90,62 303,00 1870000,00
7 | Gas de sintese | gasoso 123,60 2,20 1123 1334000,00
Gases acidos
8 + vapor H,O | gasoso 13,01 2,00 673 10243,00
9 | Gas de sintese | gasoso 110,60 2,00 673 1.132.000,00
Agua liquido
27 ) comprimido 30,31 12,05| 306,50 150,90 0,48 390,90
Agua vapor
28 superaquecido 30,31 10,72 623| 2896,00 5,88 34.845,00
52 | Gés de sintese | gasoso 123,60 2,10 673 1.270.000,00
53 | I limp/resfGS 157081,00
58 |_limpGS 125884,00

"Gaseificador"

m([7] = m[5] + m[6]

m = 0,3077

"Desprezando-se as cinzas residuais"

oxigénio no ponto de projeto}

w = 0,082

{m [Fator de Ar] --> coeficiente estequiométrico da quantidade de

m[6] = ((25,6 + W*18)/(M*2*16 + 25,6 + w*18)) * m[7]

exF[7] = Cp_GS_7m*((T[7] - T_0) - T_0*In(T[7}/T_0)) + R_7*T_0*In(P[7]/P_0)
exQ[7] = yl_C0*269419 +yl_C0O2*14175 + yl_H2*235250 + yl N2*640 + yr H20*8635 +
R*T_0*(yl_CO*In(yl_CO) + yl_CO2*In(yl_CO2) + yl_H2*In(yl_H2) + yl_N2*In(yl_N2) +
yr_H20*In(yr_H20)) {kJ/kmol} {Desconsiderada exQ_gases CH4, C2H4 e SO2}
{onde yl_XX representa a razao entre numero de mols do componente e o nimero de mols total dos

produtos da reacéo}
ex[7] = exF[7] + exQ[7}/MM _7
B[7] = m[7]*ex[7]

{kw}

{kJ/kg}

exF[52] = Cp_GS_52m*((T[52] - T_0) - T_0*In(T[52]/T_0)) + R_52*T_0*In(P[52]/P_0)
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exQ[52] =yl_CO*269419 + yl CO2*14175 +yl H2*235250 + yl N2*640 + yr H20*8635 +
R*T_0*(yl_CO*In(yl_CO) + yl_CO2*In(yl_CO2) + yl_H2*In(yl_H2) + yl_N2*In(yl_N2) +
yr_H20*In(yr_H20)) {kJ/kmol} {Desconsiderada exQ_gases CH4, C2H4 e SO2}
ex[52] = exF[52] + exQ[52]/MM_7 {kJ/kg}

B[52] = m[52]*ex[52] {kW}

exF[9] = Cp_GS_9m*((T[9] - T_0) - T_0*In(T[9)/T_0)) + R_9*T_0*In(P[9]/P_0)

exQ[9] = yl_C0*269419 + yl_C0O2*14175 + yl_H2*235250 + yl_N2*640 + R#*T_0*(yl_CO*In(yl_CO) +
yl_CO2*In(yl_CO2) +yl_H2*In(yl_H2) +yl N2*In(yl_N2)) {kJ/kmol} {Desconsiderada exQ gases
CH4, C2H4 e SO2}

ex[9] = exF[9] + exQ[9)/MM_9 {kJ/kg}

B[9] = m[9]*ex[9]  {kW}

"Limpeza e Resfriamento dos gas de sintese"

{Remocéo do SO2 e do vapor de 4gua na limpeza do gas de sintese}
m([7] = m[9] + m[8]

m[7] = m[52]

mBl=(e+f/a+b+c+d+e+f+g+i)*m[7]

"Coeficientes do Géas de Sintese (obtidos da modelagem do gaseificador utilizando O2 puro)"
a=0,7491

b =0,2504

c =0,6653

d = 0,0004571

e=0,1958

f=0,00083

i = 8,604E-09

g = 0,0055

"Bomba de resfriamento do gas de sinteser"
m[26] = m[27]

W_bR =m[27] * (h[27] - h[26]) = 460,8 kW

Nor * M[27] * (h[27] - h[26]) = m[27] * (hs27 - h[26])
B[38] =W_bR

"Trocador de calor para resfriamento"

m[27] = m[28]

Nrest * (M[7] * Cp_GS_7 * (T[7] - T[52])) = m[27] * (h[28] - h[27])
Nrest = 0,85

P[28] =0,95"3 * P[27]

Cp_GSmédio = 1,676 {kJ/kg-K}

Q_resf = m[27] * (h[28] - h[27]) = 83214 kW

Q _GS=m[7]*Cp_GS_7 * (T[7] - T[52]) = 97899 kW

exF[26] = h[26] -h_0 - T_0%(s[26] -s_0)  {Agua Liquida}
ex[26] = exF[26]

B[26] = m[26] * ex[26]

exF[27] = h[27] -h_0 - T_0*(s[27] -s_0)  {Agua liquida}
ex[27] = exF[27]

B[27] = m[27] * ex[27]

exF[28] = h[28] - h_0-T_0*(s[28] -s_0)  {Vapor de agua}
ex[28] = exF[28]

B[28] = m[28] * ex[28]

|_gaseif = B[5] + B[6] - B[7] = 547154 kW

B[47] = |_gaseif

{Secéo de gaseificacdo total = Gaseif + resfriamento/limpeza}
¢_gaseificacdo *(B[5] + B[6]) = B[8] + B[9] + B[28] - B [27]
¢_gaseificacdo =0,6256



¢_gaseificador *(B[5] + B[6]) = B[7]

&_gaseificador =0,7091
|_resfGS = B[7] - B[52] + B[27] - B[28] = 31198 kW
B[53] = |_resfGS
&_resf=(B[28]-B[27])/(B[7]-B[52]) = 0,5248
I_limpGS = B[52] - B[8] - B[9] = 125884 kW
B[58] = I_limpGS

Ciclo Combinado

e Ciclo a Gas

a tabela de propriedades dos fluxos que cruzam o ciclo a gas do IGCC proposto.

Figura 3 — Diagrama esquematico do conjunto a gas

Tabela 3 —Propriedades das entradas e saidas do conjunto a gas
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A figura 3 e tabela 3 representam, respectivamente a configuracdo dos equipamentos e

Ponto| Descricéo Estado m P T h S B
(kg/s) | (MPa) | (K) (kJkg) | (KIkgK) | (MW)
9 | Gas de sintese | gasoso 110,60 2,00 673 1.132,00
10 Ar gasoso 1397,00| 10,1013 298 298,20 6,86 0,00001
11 Ar gasoso 1397,00 1,945 910 945,60 7,17 798,37
12 Gases gasoso 1508,00 1,85 1573 1.985,00
13 | Gases exaust. | gasoso 1508,00 0,12 898 584,95
29 Wlig TG 389,47
30 |_gertg 19,47
31 Ep_TG 335,94
40 W_cpo2 8,67
41 Q_criog 25,39
45 I tg 157,51
54 W_tg 1.250,00
57 I_cptg 66,25
59 |_cctg 54,95

"Compressor da TG"
m[10]=m[11]

W_cpTG = m[10] * Cp_AR_10 * (T[11] - T[10]) = 864615 KW
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Nepte = 0,7

RP_cpTG = P[11]/ P[10] = 19,2 {fornecido nos catalogo do fabricante TG}

k AR _10=Cp_AR _10/Cv_AR 10

exF[10] = Cp_AR_10m*((T[10] - T_0) - T_0*In(T[10)/T_0)) + R_10*T_0*In(P[10]/P_0)
ex[10] = exF[10]

B[10] = m[10]*ex[10]

exF[11] = Cp_AR_11m*((T[11] - T_O) - T_O*In(T[11)/T_O)) + R_11*T_0*In(P[11])/P_0)
ex[11] = exF[11]

B[11] = m[11]*ex[11]

I|_CpTG = B[10] - B[11] + B[54] - B[29] = 66249 kW

B[57] = _CpTG

"Camara de Combustao"
m[12] = m[11] + m[9]

Delta P = 0,05 {Delta_P = 3 a 5%}
P[12] = P[11] * (1 - Delta_P)
Nec = 0,99

Cp_gases = 1,232 kJ/kg-K {Obtido de célculos da combustao do gas de sintese}

PCI_GS =11253 {kJ/kg --> fazer conversao gnd acoplar ¢/ calculos do PCl usando O2 na
gaseificagdo da outra modelagem}

m[12] * Cp_gases * (T[12] - T[11]) = m[9] * ne * PCI_GS

"Equacao de Reacédo Global para o processo de combustdo do Géas de Sintese:"

"Considerando uso de AR e ndo O2 puro no processo"

"aCO + bCO2 + cH2 + dCH4 + gN2 + iC2H4 + (1 + ex) * m(0O2 + 3,76N2) --> kCO2 + I[H20 + nN2 +
002"

k = 0,5986 {coeficientes obtidos da modelagem da queima do gés de sintese na TG}

| =0,3987

n= 3,483

0=0,7204

exF[12] = Cp_GS_12*((T[12] - T_O) - T_0*In(T[12]/T_0)) + R_12*T_0*In(P[12]/P_0)

exQ[12] = yg_C02*14175 + yg_H20*8635 + yg _N2*640 + yg_02*8682 +
R*T_0*(yg_CO2*In(yg_C0O2) + yg_H20*In(yg_H20) + yg_N2*In(yg_N2) + yg_02*In(yg_02))
{kJ/kmol}

{onde yg_XX representa a razdo entre nimero de mols do componente e o nimero de mols total dos
produtos da reacdo de combustao}

ex[12] = exF[12] + exQ[12]/MM_13

B[12] = m[12]*ex[12]

exF[13] = Cp_GS_13m*((T[13] - T_0) - T_0*In(T[13]/T_0)) + R_13*T_0*In(P[13]/P_0)
exQ[13] =yg_C02*14175 + yg H20*8635 + yg N2*640 +yg_02*8682 +
R*T_0*(yg_CO2*In(yg_C0O2) + yg_H20*In(yg_H20) + yg_N2*In(yg_N2) + yg_02*In(yg_02))
{kJ/kmol}

ex[13] = exF[13] + exQ[13]/MM_13 {kJ/kg}

B[13] = m[13]*ex[13]  {kW}

|_ccCG = B[11] + B[9] - B[12] = -54946 kW

B[59] = |_ccCG

"Turbina a gas"

m[12] = m[13]

W_TG =m[12] * Cp_gases * (T[12] - T[13]) = 1,254E+06 kW

T[13] =T[12] * (1 - nve * (1 - (P[13] / P[12])"((k_g - 1) / k_9)))

k g=1,295 {calculado na modelagem da combustédo do GS, sendo k_g = Cp_gases / Cv_gases}

W_TGlig=W_TG -W_cpTG = 389474 kW

"Ponto de projeto de Ep_TG definido através de estudo paramétrico para compatibilizar Q_GS com o
Q_resf"

Ep_TG =370000 {kwW para atender demanda elétrica, sendo nge = 0,97}



razdo_ARCOMB = m[11] / m[9]
{Heat Rate estimado usando GS ; valor do conjunto a gas selecionado 9000

HR = 11500 kJ/kWh

p/ GN --> 40% efic_CC}
Nee =3600 / HR
Nee * mM[9] * PCI_GS = W_TGliq

|_TG = B[12] - B[13] - B[54] = 146207 kW

¢_CG *(B[10] + B[9] - B[13]) = W_Tgliq = 0,712

|_gerTG = B[29] - B[31] - B[40] - B[41] = 19474 kW
B[29] = W_TGliq
B[30] =1_gerTG
B[31]=Ep_TG -W_criog_SRC - W_cp0O2
B[45]=1_TG

B[54] =W_TG

e Ciclo a VVapor
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e A figura 4 representa a configuracdo dos equipamentos e os fluxos referentes a

unidade de vapor do ciclo IGCC.

Figura 4 — Diagrama esquematico do ciclo a vapor

Tabela 4 —Propriedades das entradas e saidas do ciclo a vapor

Ponto| Descricéo Estado m P T h S B
(kg/s) (MPa) (K) (kJ/kg) | (kJ/kgK) | X (MW)
) liquido
18 Agua comprimido 304,10 12,5 307 153,1 0,49 3,94
) vapor
19 Vapor Agua | superaquecido | 304,10 10,72 623 2896 5,88 349,55
vapor
20 Vapor Agua | superaquecido | 334,40 10,72 623 2896 5,88 384,39
21 Vapor Agua | vapor saturado | 319,40 0,005 306 2439 7,99 0,95 19,40
vapor
22 Vapor Agua | (PROCESSO) 15,00 5 593 2984 6,31 16,62
liquido
23 Agua comprimido | 5868,00 | 0,3013 298 104,4 0,36 1,18
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24 Agua liquido 5868,00 | 0,1013 328 229,70 0,77 34,74
) liquido

25 Agua comprimido 319,40 0,005 306 137,70 0,48 0,11

26 Agua liquido 30,31 0,1013 | 305,5 135,70 0,47 0,01
i liquido

27 Agua comprimido 30,31 12,50 306,5 150,90 0,48 0,39
) vapor

28 Agua superaquecido 30,31 10,72 623 2896,00 5,88 34,84

32 W_tv 144,51

33 |_gertv 7,23

Ep TV

34 (excedente) 0,005

35 Q_processo 383,9 9,56
) liquido

36 Agua comprimido 15,00 0,005 305,5 135,60 0,47 0,004

37 W_btv 5,32

38 W_bresf 0,46

39 W_cpar 31,50

43 I_hrsg 135,53

46 I_tv 203,86
) liquido

49 Agua comprimido 334,40 0,005 305,5 135,60 0,47 0,12

liquido
50 Agua comprimido 304,10 0,005 305,5 135,60 0,47 0,09
51 |_proc 7,05

"Caldeira de recuperacéo - HRSG s/ queima suplementar"

m[13] = m[14]

m[18] = m[19]

P[19]1=0,95"3 * P[18] {Admitindo-se 5% de perda de carga na HRSG}
P[14] = 0,95 * P[13]

Ncr * M[13] * Cp_gases * (T[13] - T[14]) = m[18] * (h[19] - h[18])

Q_9CR = ncr * (M[13] * Cp_gases * (T[13] - T[14]))

Q_gCR=834087 kW

Q_CRaTV = m[19] * (h[19] - h[18]) = 834087 kW

exF[14] = Cp_GS_14*((T[14] - T_O) - T_0*In(T[14]/T_0)) + R_14*T_0*In(P[14]/P_0)
exQ[13] = exQ[14]

ex[14] = exF[14] + exQ[14]/MM_13 {kJ/kg}

B[14] = m[14]*ex[14]  {kwW}

exF[18] = h[18] -h_0 - T_0*(s[18] -s_0)  {Agua Liquida}

ex[18] = exF[18]

B[18] = m[18] * ex[18]

exF[19] = h[19] - h_0 - T_0*(s[19] - s_0) {Vapor de &gua}
ex[19] = exF[19]

B[19] = m[19] * ex[19]

|_HRSG = B[13] + B[18] - (B[14] + B[19]) = 135535 kW
¢ _HRSG *(B[13] - B[14]) = B[19] - B[18]

¢ _HRSG=0,7183

B[43] = |_HRSG
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{" Temperatura do Pinch-Point --> Delta_pp = 10 a 30 °C"
((T[24]-273)-(T[13]-273))/ (Q_g)=(((T_sat-273)+dtpp)-(T[13]-273))/(Q_I)
Q_g=m[13] * Cp_gases * (T[13] - T[14])

Q_a=m[18] * (h[19] - h[18])

Q_I=m[18] * (h[19] - h_I)  {h_I --> entalpia do liquido saturado}
Q_v=m[18] * (h[19] - h_v) {h_v --> entalpia do vapor saturado}

"Bomba do ciclo vapor"

m[50] = m[18]

W_bTV =m[18] * (h[18] - h[50]) = 5320 kW

Norv * M[18] * (h[18] - h[50]) = m[18] * (hs18 - h[50])

Nbrv =0,716

B[37] =W_bTV

exF[50] = h[50] - h_0 - T_0*(s[50] -s_0)  {Agua Liquida}
ex[50] = exF[50]

B[50] = m[50] * ex[50]

"Turbina a vapor"

m[22] = 15 {Simplificando para calculos iniciais}

m[20] = m[19] + m[28]

m[20] = m[22] + m[21]

m[28] * h[28] + m[19] * h[19] = m[20] * h[20] {Existe TC tipo misturador}
W_TV = m[20] * h[20] - m[22] * h[22] - m[21] * h[21] = 144511 kKW
{Ep_TV = 250000 [kW] Limite maximo de geragéo}

Nrv * (M[20] * h[20] - m[21] * hs21 - m[22] * hs22) =W _TV

Ntv = 0,85

Ep TV= 0,95*W_TV

m[36] = m[22]

Q_Processo = m[22] * (h[22] - h[36]) = 42723 kW

exF[20] = h[20] - h_0 - T_0*(s[20] - s_0)

ex[20] = exF[20]

B[20] = m[20] * ex[20]

exF[21] = h[21] - h_0-T_0*(s[21] - s 0)  {caso de saturacao}

ex[21] = exF[21]

B[21] = m[21] * ex[21]

exF[22] = h[22] - h_0 - T_0*(s[22] - s_0) {Vapor de agua}
ex[22] = exF[22]

B[22] = m[22] * ex[22]

|_TV = B[20] - (B[21] + B[22] + B[32]) = 203863 kW

e_TV *(B[20] - B[22] - B[21]) =W_TV

&_TV=0,4148

|_gerTV = B[32] - (B[34]+B[37]+B[38]+B[39]+B[48]) = 7226 kW
B[32] =W_TV

B[33] = |_gerTV

B[34] = Ep_TV -W_DbTV -W_DbR - W_cpAR -W_cpCO2 "pni[34] --> representa excedente da
Ep_TV a ser entregue na rede"

B[46]=_TV

B[35] = Q_Processo * (1 - T_0/T[35])

I_PROC = BJ[22] - B[35] - B[36] = 7054 kW

B[51] = I_PROC

exF[36] = h[36] -h_0-T_0%(s[36] -s_0)  {Agua Liquida}

ex[36] = exF[36]

B[36] = m[36] * ex[36]

T_ML *In((T[22] - T_0)/(T[36] - T_0)) = (T[22] - T_0) - (T[36] - T_0)
T[35] = T[36] + T_ML

"Condensador"



m[23] = m[24]

m[21] = m[25]

m[49] = m[25] + m[36]

m[21] * (h[21] - h[25]) = m[23] * (h[24] - h[23])
Q_cond = m[23] * (h[24] - h[23]) = 735181 kW

exF[23] = h[23] - h_0 - T_0*(s[23] - s_0)
ex[23] = exF[23]

B[23] = m[23] * ex[23]

exF[24] = h[24] - h_0 - T_0*(s[24] - s_0)
ex[24] = exF[24]

B[24] = m[24] * ex[24]

exF[25] = h[25] - h_0 - T_0*(s[25] - s_0)
ex[25] = exF[25]

B[25] = m[25] * ex[25]

B[49] = B[25] + B[36]

|_cond = B[21] - B[25] + B[23] - B[24] = -14274 KW

{Agua Liquida}

{Agua Liquida}

{Agua Liquida}

"Rendimento do ciclo combinado”
W__CCtotal = 350000 [KW]
Nger = 0,95

Nger * (W_TV + W_TGIiq - W_cpAR - W_criog_SRC - W_cpO2 - W_cpCO2) = W_CCtotal
Necgobal * (M[9] * PCI_GS) = (W_TGIlig + W_TV - W_criog_SRC

W_cpO2 - W_cpCO2 + Q_Processo)
Necglobal | = 0,3258

Remocao e Liquefacéo de CO,
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- W_bTV - W_bR - W_cpAR -

A figura 5 representa a configuracdo dos equipamentos e os fluxos da se¢do remocao e

liguefacdo de CO, do IGCC proposto.

Figura 5 — Diagrama esquematico da Se¢do de Remogao, Compressao e Liquefacdo de CO,

Tabela 5 — Propriedades das entradas e saidas da Secdo de Remocédo, Compressdo e Liquefacdo de CO,

Pnt| Descrigdo Estado m (kg/s) | P (MPa) | T (K) | h(kJ/kg) (kJ/igK) B (MW)
14 | Gases exaust. gasoso 1508,00 0,114 375 103,80
15 H,O gasoso 82,59 0,11 306 137,70 0,48 0,04
16 N, gasoso 1122,00 0,11 388 403,00 7,09 21,52
17 CO; gasoso 303,10 11 398 26,40 -0,75 159,69
44 I_LigCO; 22,55
48 | W_cpCO, 100,00




106

"SECAO DE REMOCAO DE CO2"

"Compressores de CO2 --> Processos de Absorcao fisica e Liquefacao"

m[14] = m[15] + m[16] + m[17]

{Reacéo de combustéo do GS: aCO + bCO2 + cH2 + dCH4 + gN2 + iC2H4 + (1 + ex) * m(02 +
3,76N2) --> kCO2 + |[H20 + nN2}

{ k*(12 + 2*16) + I*(2*1 + 16) + n*(2*14) = 44*k + 18* + 28*n kg/mol de GASES, sendo m_(N2 + H20)
=m[14] e m_CO2 = m[15]}

m[15] = m[14] * (18*]) / (44*k + 18*] + 28*n)

m[16] = m[14] * (28*n) / (44*k + 18* + 28*n)

W_cpCO2 = 100000 kW {Aplicou-se interpolacao linear para determinar W_cpCO2 na vazéo
requerida pelo IGCC em relagdo ao proposto em Chiesa & Lozza (42380 [kW])}

exF[15] = h[15] - h_0 - T_0*(s[15] - s_0)
ex[15] = exF[15]
B[15] = m[15]*ex[15]

exF[16] = (Cp_N2)*((T[16] - T_O) - T_0*In(T[16])/T_0)) + R_16*T_0*In(P[16]/P_0)
ex[16] = exF[16]
B[16] = m[16]*ex[16]

exF[17] = (CpN2)*((T[17] - T_O) - T_O*In(T[17})/T_0)) + R_17*T_0*In(P[17]/P_0)
ex[17] = exF[17]
B[17] = m[17]*ex[17]

|_LiquefCO2 = B[14] + B[48] - (B[15] + B[16] + B[17]) = 22552 kW
B[44] = |_LiquefCO2
B[48] = W_cpCO2
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