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DINIZ FILHO, P.T. Aumento da oferta de eletricidade no setor sucroalcooleiro:
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f. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia Mecanica) - Faculdade de Engenharia do Campus
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RESUMO

A cogeracdo tem uma grande aceitacdo no setor sucroalcooleiro, pois o combustivel
empregado (bagaco ou palha de cana) é um subproduto de fabrica¢do. Tais sistemas geram
poténcia mecénica ou elétrica e vapor, que sdo utilizados no proprio processo industrial.
Porém, este tipo de geracdo de energia no setor encontra-se muito aquém de seu potencial.
Uma das alternativas tecnoldgicas que podera vir a melhorar a oferta de excedentes do setor
sucroalcooleiro ¢ o uso de gaseificadores de biomassa associados a ciclos combinados. Este
trabalho se baseia em dados reais de uma Usina Sucroalcooleira que utiliza o processo de
cogeragdo com turbina a vapor de condensa¢do com duas extracdes. A partir de modificagdes
no processo da usina, foram estudados os beneficios da integragdo da tecnologia de
gaseificacdo em leito fluidizado associada a ciclo combinado. Para efeito de analise da
incorporagdo desta configuragdo, construiu-se, inicialmente, um modelo energético dos
equipamentos que compdem o sistema de cogeragdo, tendo como variavel de decisdo a
quantidade de biomassa processada pela usina. Posteriormente, realizou-se o estudo
exergético do sistema. A partir de uma abordagem econdmica dos equipamentos, foi possivel
realizar o estudo exergoecondmico que se baseia no Método da Andlise Funcional
Termoecondmica desenvolvido por Frangopoulos (1983). Foi possivel avaliar a viabilidade
desta tecnologia para o setor sucroalcooleiro brasileiro permitindo gerar inovagdes na cadeia
produtiva do etanol e corroborando para o desenvolvimento do setor ¢ para o aumento da

oferta de eletricidade no pais.

PALAVRAS-CHAVE: Gaseificagdo. Termoeconomia. Exergia. Setor sucroalcooleiro. Ciclo

combinado.



DINIZ FILHO, P.T. Increase in the supply of electricity in the sugar and alcohol sector:
incorporation of combined cycle associated to fluidized bed gasifier. 2014. 176 p.
Dissertation (Master in Mechanical Engineering) - Faculdade de Engenharia do Campus de
Guaratingueta, Universidade Estadual Paulista, Guaratingueta, 2013

ABSTRACT

The cogeneration has a wide acceptance in the sugarcane industry, because the fuel used
(sugarcane bagasse or straw) is a by-product of the manufacturing process. Such systems
generate electrical or mechanical power and steam, which are used in the industrial process
itself. However, this type of power generation is far below its potential. One of the
technological alternatives which may improve the supply of surplus to the sugarcane sector is
the use of biomass gasifiers associated with combined cycles. This work is based on real data
from a sugar and alcohol plant that uses the process of cogeneration with condensing steam
turbine with two extractions. From the plant process modifications, the benefits of integration
of fluidized bed gasification technology associated with combined cycle were studied. For
purposes of analysis of the incorporation of this technology, initially built up an energy model
of equipment that compose the cogeneration system, having the amount of biomass processed
by the plant as a decision variable. Subsequently, we carried out the study of the exergetic
system. From an economic approach of the equipment, it was possible to perform the
exergetic-economic study that is based on the Thermoeconomic Functional Analysis Method
developed by Frangopoulos (1983). It was possible to assess the viability of this technology
for the Brazilian sugarcane sector allowing to generate innovations in the ethanol production
chain and supporting the development of the sector and to increase the supply of electricity in

the country.

KEYWORDS: Gasification. Termoeconomics. Exergy. Sugarcane industry. Combined cycle.
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CAPITULO 1 INTRODUCAO

1.1 CONSIDERACOES INICIAIS

As alternativas energéticas que substituam ou complementem as fontes utilizadas
atualmente tém sido um constante desafio para estudiosos e pesquisadores. Segundo estudos
elaborados por Castro et al. (2008), existe um potencial inexplorado de geragdo de energia no
setor sucroalcooleiro Brasileiro, que ofertaria a eletricidade excedente para as
concessionarias de energia e, posteriormente, para a sociedade.

Em geral, emprega-se no setor sucroalcooleiro sistemas com turbina a vapor de
contrapressdo com o uso de vapor expandido, tecnologia conhecida como CTC (ciclo
tradicional de contrapressao ou de condensag@o). Todavia, essas tecnologias apresentam baixa
eficiéncia exergética, contribuindo para que parcelas de exergia que seriam transformadas em
poténcia mecanica ou eletricidade e calor util sejam destruidas.

A tecnologia de gaseificagdo associada a ciclo combinado com cogeracdo vem sendo
apontada por diversos autores (SILVEIRA et al., 2014; DINIZ et al., 2013) como uma das
melhores alternativas para o aproveitamento de energia proveniente da biomassa. Tal tipo de
tecnologia insere-se facilmente no processo produtivo do setor sucroalcooleiro. Soma-se a
isso o fato de que a cogeragdo tem uma grande aceitacdo nesse setor, pois o combustivel
empregado (bagaco ou palha de cana de agucar) ¢ um subproduto do processo de fabricacdo e
se utiliza os produtos da cogeracdo, poténcia mecanica e elétrica e vapor, no proprio processo
(SANCHEZ PRIETO; NEBRA, 2002).

Com o advento da cogeragdo e a possibilidade de venda dos excedentes de energia
elétrica, as usinas passaram a se preocupar com a eficiéncia termodinadmica das suas maquinas
térmicas. Nesse ponto de vista, ¢ interessante estudar o uso da tecnologia de gaseificagdo da
biomassa em ciclo combinado, ja que, além de atender a demanda térmica e eletromecénica
do processo, ¢ possivel gerar excedente de energia elétrica para a rede e contribuir para a
oferta de eletricidade no pais.

As alternativas para empregar a cogeracdo em um ciclo combinado relacionam-se a
forma como se recupera o calor tutil. Pardmetros como razao de pressdo, temperatura e volume

de extrag@o da turbina a vapor influenciam decisivamente no rendimento exergético do ciclo.
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Dentre os trabalhos relevantes encontrados na literatura sobre a tecnologia de
gaseificacdo associada a ciclo combinado com cogeracdo (BIG/GTCC), relacionam-se alguns
a seguir:

Larson et al. (1993) analisaram a incorporacdo de gaseificadores de leito fixo e
fluidizado com sistemas utilizando turbina a gas e a vapor disponiveis no mercado. Esse
trabalho foca nos custos de geracdo de eletricidade de uma planta hipotética BIG/GTCC
comparando com outros sistemas diversos (hidrico, nuclear, termoelétrico), indicando custos
atrativos quando comparado as fontes termoelétrica e nuclear em algumas situagoes.

Larson et al. (2001) avaliaram a possibilidade de uma planta hipotética BIG/GTCC
processando 7000 t/dia e produzindo cerca de 32 MW de eletricidade sob a 6tica de Cuba. O
trabalho compara custos de operagdo e de instalagdo de plantas de diferentes tamanhos com
outras plantas de ciclo combinado operando com gas natural. Esse trabalho indica um alto
custo de uma planta BIG/GTCC de pequeno porte, mas ressalva que a construgdo em escala
de plantas de maior porte diminui custos e torna a tecnologia bastante atrativa frente a outras
fontes.

Diniz et al. (2013) publicaram um trabalho em que se estuda as caracteristicas
energéticas de um gaseificador de biomassa de leito fluidizado operando com bagaco de cana
de agucar. Nesse estudo se propds o modelo de dimensionamento de gaseificadores de
biomassa incorporando o conceito de eficiéncia ecologica como variavel de selecao.

Ogden et al. (1990) se ativeram as possibilidades da gaseificacdo do bagaco de cana de
acgtcar em leito fluidizado borbulhante, combinando o gaseificador com um ciclo a vapor de
média pressdo e explorando as possibilidades da cogeragao.

Pellegrini et al. (2010) realizou o estudo da associacdo da tecnologia BIG/GTCC no
setor sucroalcooleiro, indicando a viabilidade de diferentes arranjos de gaseificadores de leito
fluidizado trabalhando em regime supercritico (vapor de alta pressdo) e demonstrou a
viabilidade da incorporacdo dessa tecnologia.

Dentre alguns trabalhos relevantes encontrados na literatura utilizando a Segunda Lei da
Termodindmica para a tomada de decisdo de sistemas energéticos aplicados ao setor
sucroalcooleiro, tem-se:

Carril et al. (2001) analisaram o custo exergético do sistema de cogeracdo de uma usina
sucroalcooleira e realizaram um estudo exergético dos equipamentos utilizados no processo.

Eles salientaram a importancia do uso da Segunda Lei da Termodinidmica na tomada de
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decisdo para melhorias nos projetos de sistemas térmicos. No trabalho, identificaram as fontes
de maiores irreversibilidades do sistema por meio da andlise exergética baseada na segunda
lei da termodindmica como passo prévio a avaliacdo de custos exergéticos dos principais
produtos do sistema e dos fluxos associados.

Sanchez et al. (2002) apresentaram resultados da andlise exergoeconOmica de um
sistema cogeracdo em uma usina de acucar brasileira onde realiza-se queima de bagaco de
cana de aclicar em caldeira de baixa pressdo. Calculou-se a exergia a partir do custo
exergético de cada um dos fluxos no processo. Consideraram-se dois tipos de avaliacdo de
custos para o bagaco de cana de aglicar: um interno, baseado na exergia de cada fluxo e um
externo, baseado no preco de mercado do bagaco. Nesse trabalho demonstraram-se as
influéncias do prego de mercado do bagaco nos custos de geracdo da energia mecanica,
elétrica e de calor do processo.

Fiomari (2004) realizou estudo exergético e econdmico de diferentes configuragdes
adotadas em uma usina sucroalcooleira tipica. O trabalho focou na andlise do desempenho da
cogeragdo na etapa de formacgao de custos, utilizando a Segunda Lei da Termodindmica para

tomada de decisdo na selecdo de diferentes configuragdes e arranjos dos equipamentos.

1.2 ESTRUTURA DA DISSERTACAO

Este trabalho de Dissertagao ¢ dividido em 7 capitulos, conforme descreve-se a seguir:

O Primeiro Capitulo apresenta as consideragdes iniciais dos estudos realizados e a
delimitagdo do assunto, assim como a estrutura e o objetivo do trabalho.

O Segundo Capitulo refere-se a uma introducdo sobre usinas sucroalcooleiras, o
bagago de cana de acucar, ciclo combinado, sistemas de cogeracdo, tipos de gaseificadores.
Também ¢ apresentado o caso estudado da Usina Pioneiros e suas demandas de processo,
assim como os dados de safra.

No Terceiro Capitulo formula-se 0 modelo energético da gaseificagdo de biomassa,
onde também ¢é avaliado o bagaco de cana de aglcar, os poderes calorificos da biomassa e do
gas de sintese produzido em base seca e base iimida. Também ¢ analisada a queima do gas de
sintese na camara de combustdo do sistema de turbina a gas.

No Quarto Capitulo ¢ apresentada a configuracdo proposta para a incorporacdo da
tecnologia de gaseificacdo de biomassa associada a ciclo combinado (BIG/GTCC) na referida

usina sucroalcooleira. Formula-se o modelo energético que servird de referéncia para analise
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dos equipamentos da configuragdo. Estes equipamentos constituem-se dos sistemas de turbina
a gas e de turbina a vapor, caldeira de recuperag@o, bombas, pré-aquecedor e condensador.

No Quinto Capitulo apresenta-se o modelo econdmico que ¢ aplicado ao estudo do
sistema de cogeracdo, sendo verificada sua compatibilidade com a realidade vivenciada pela
usina.

No Sexto Capitulo ¢ realizado o estudo termoecondmico da incorporacdo da
tecnologia de gaseificacdo de biomassa associada a ciclo combinado (BIG/GTCC) na referida
industria sucro-alcooleira, sendo determinadas as condigdes 6timas de operagdo da planta de
ciclo combinado com cogeracdo, avaliando o impacto nos custos de geracdo de eletricidade e
calor.

No Sétimo Capitulo conclui-se com os aspectos de viabilidade técnica, econdmica e

exergoecondmica do emprego da tecnologia BIG/GTCC no setor.

1.3 OBJETIVOS

O objetivo deste trabalho ¢ estudar a viabilidade da incorporagdo da tecnologia de
gaseificacdo de biomassa em leito fluidizado associada a ciclo combinado (BIG/GTCC) em
uma usina sucroalcooleira tipica, comparando essa proposta de arranjo operacional. Sao

objetivos especificos:

e Investigar aspectos técnicos: estudar os tipos mais comuns de gaseificadores de
leito fluidizado, o bagaco de cana de aguicar como biomassa, efetuar analise das
caracteristicas técnicas e energéticas dos equipamentos que constituem o sistema

de cogeracio.

e Criar uma proposta de sistema de ciclo combinado com gaseificacdo integrada
que obtenha, ao menos, paridade energética com as demandas de eletricidade ¢
calor 1util da usina estudada. Comparar os resultados obtidos ao caso adotado

para estudo.

e Investigar aspectos econdmicos: propor um modelo econdmico coerente com a
realidade vivenciada pela usina e obter metodologias de custos de equipamentos
que possam ser adaptadas a realidade economico-financeira atual, em condigdes

econOmicas semelhantes as encontradas no Brasil.
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Efetuar analise termoecondmica da configuragdo proposta, tendo por objetivo
encontrar condi¢cdes Otimas de operacdo da planta de ciclo combinado com

cogeragdo, avaliando o impacto nos custos de geracao de eletricidade e calor.
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CAPITULO 2 GASEIFICACAO, COGERACAO E CASO ESTUDADO

2.1 USINAS SUCROALCOOLEIRAS

Os principais produtos de uma usina sucroalcooleira tipica sdo o agucar ¢ o alcool
anidro e hidratado (SILVEIRA et al., 2014). A cogeragdo entra como um produto subsequente,
que influencia na etapa de formagdo de custos e na tomada de decisdo de arranjos
operacionais, conforme mostra o trabalho de Fiomari (2004).

As usinas sucroalcooleiras se caracterizam por queimar o bagago da cana de agucar em
uma caldeira de bagaco de modo a alimentar a sua demanda de eletricidade e de calor 1til.
Isso ocorre porque esse bagago ¢ um rejeito do processo de moagem e trituragao.

O bagaco de cana de aglicar excedente gerado pela usina na etapa de extragao do caldo,
geralmente, tem duas finalidades: grande quantidade, conforme estudos realizados por Castro
et al. (2008), ¢ descartada, pois o excedente de bagaco ¢ elevado e ndo existe maquinario para
reaproveitamento energético deste subproduto. Destina-se a outra parte do bagago para o
sistema de cogeracdo, sendo queimado em uma caldeira de biomassa, gerando calor para o
processo de fermentacdo e destilacdo e eletricidade por meio do emprego de uma turbina a
vapor. Porém, em geral, essa etapa ¢ deficiente em termos energéticos, pois se utiliza caldeira
e turbina a vapor de extracdo-condensacdo de baixa pressdo e baixa eficiéncia termodindmica.
Esse método é conhecido como CTC (ciclo tradicional de contrapressdo ou condensagio), o
qual contribui para mais perdas no processo energético devido a grande geracdo de

irreversibilidades. A Figura 1 mostra o arranjo de uma usina sucroalcooleira tipica.
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Figura 1 - Diagrama do processo produtivo de uma usina sucroalcooleira
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De acordo com a Figura 1, o processo de producdo de agucar e alcool em uma usina

sucroalcooleira ¢ dividido em cinco etapas:

O processo tem inicio no sistema de extragdo do caldo, que utiliza
equipamentos mecanicos (moendas, transportadores e picadores) para

transformar a cana de agucar em bagago ¢ caldo.

O bagaco resultante ¢ armazenado, sendo posteriormente desperdigado ou
enviado ao sistema de cogeragcdo para ser queimado em uma caldeira de
bagago, podendo gerar eletricidade e calor 1til na forma de vapor para atender

as demandas da usina. O excedente de energia pode ser vendido.

O caldo proveniente do sistema de extracdo ¢ enviado para a planta de
tratamento de caldo, onde ¢ clarificado e encaminhado para o processo de
evaporagdo, ¢ o mosto (uma mistura agucarada destinada a fermentacdo

alcodlica) ¢ misturado com agua e levado para o processo de fermentacao.

O xarope resultante da evaporacdo ¢ misturado com agua e levado para o
cozimento, produzindo agucar e mel. O mel ¢ enviado para o processo de
fermentagdo, misturando-se com agua e o mosto, que fermentados e destilados,

produzem vinhaga e etanol.

2.2 COGERACAO E CICLO COMBINADO

Um esquema tipico de cogeragdo consiste em associar uma turbina a gas acoplada a um

gerador elétrico para a geragdo de eletricidade e uma caldeira de recuperacdo para a producgao

de vapor a partir da energia térmica dos gases de exaustdo da turbina. Como medida adicional

para aumentar a eficiéncia do sistema de cogeragao, utiliza-se, apds a caldeira de recuperagao

(com e sem queima suplementar), uma turbina a vapor para a geracdo adicional de energia

elétrica, constituindo, assim, o chamado ciclo combinado, conforme Silveira et al. (2003).

Em um ciclo combinado, a queima do combustivel fornece energia mecénica para o

gerador de energia elétrica e se direciona os gases da queima do combustivel para uma

caldeira de recuperacao de calor para produzir vapor superaquecido. Esse vapor acionara uma
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turbina a vapor que se ligara a outro gerador de energia elétrica. De um modo geral, emprega-

se nesse tipo de ciclo a combinagdo do ciclo Brayton com um ciclo do tipo Rankine.

Um sistema de cogeracdo com ciclo combinado compde-se de (ANTUNES, 1999):

producdo de vapor de alta pressdo;

Turbina a gas para geracao de energia mecénica ou elétrica;

Aproveitamento dos gases de escape por meio da caldeira de recuperacdo para

Turbina a vapor para geragdo complementar de energia mecanica ou elétrica;

Aproveitamento do vapor de baixa pressdo no processo industrial.

O esquema mais simples para efetuar a cogeragdo em ciclo combinado é aquele que

emprega um sistema de turbina a gas, caldeira de recuperacdo com um nivel de pressdo sem

queima suplementar e turbina a vapor (ANTUNES, 1999), como mostra a Figura 2.

Figura 2 — Sistema de turbina a gas associada a turbina a vapor (ciclo combinado)
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2.3 BAGACO DE CANA DE ACUCAR COMO BIOMASSA

Dentre os trabalhos relevantes sobre o uso de bagago de cana de agiicar como biomassa
em processos de gaseificagdo tem-se o de Olivares (1996), que estudou diferentes variedades
de bagaco encontradas no estado de Sao Paulo visando a aplicagdo em um gaseificador de
leito fluidizado. Sendo um material fibroso, de baixa massa especifica, com uma ampla
variedade de tamanhos, ¢ com uma umidade em torno de 50 %, (em base imida), resulta de
grande interesse caracterizar as propriedades das particulas de bagaco, devido a necessidade
de projetos de transportadores, alimentadores, sistemas de secagem, sistemas de combustao,
entre outros aspectos.

O principal parametro para avaliar a qualidade do bagago de cana de agucar ¢ sua
umidade, pois, quanto mais umido o bagago, menor seu poder calorifico inferior (PCI). O
poder calorifico superior (PCS) ¢ a quantidade de energia térmica transferida pelo
combustivel com a agua presente nos produtos de combustio no estado liquido (DINIZ et al.,
2013). O PCI ¢ a quantidade de energia térmica transferida pelo combustivel com agua
presente nos produtos de combustdo no estado de vapor, como mostra a Figura 3 (FIOMARI,
2004). Observa-se na Figura 3 que maiores umidades indicam um menor poder calorifico

inferior (PCI).

Figura 3. Poder calorifico inferior do bagaco de cana em fung@o de sua umidade
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FONTE: (FIOMARI, 2004).
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2.4 PROCESSOS DE GASEIFICACAO DE BIOMASSA

A gaseificacdo consiste em um processo de conversao termoquimica no qual a biomassa
transforma-se em gés combustivel (gas de sintese), utilizando como agente gaseificante o ar, o
oxigénio ou o vapor de 4gua que reagem em altas temperaturas com a biomassa em meio com
quantidade de oxigénio abaixo da estequiométrica. O processo de gaseificacdo consta das

etapas dadas pelas Equacgdes (1) até (9) (SILVEIRA et al. 2014).

PIROLISE

Calor
e Biomassa —> Char+Gasest+Liquido @)

e OXIDACAO DO CARBONO

C+1/20, < CO )

., C+0,scC0, 3)
e GASEIFICACAO

. C+C0,=2C0 @
., C+H,0=CO+H, 5)
., C+2H,=CH, ©)
., CO+H,0=CO,+H, )

e CRAQUEAMENTO DO ALCATRAO

Alcatrao + Vapor + Calor & CO+CO, +CH, )

e OXIDACAO PARCIAL DOS PRODUTOS DA PIROLISE

e C+H,+CH,+20 ,<2C0O,+3H, )
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O gés de sintese ¢ um gas de baixo conteudo energético, sendo seu PCI dependente do
tipo de biomassa utilizada, da umidade dessa biomassa, da relagdo agente
gaseificante/combustivel adotada e do tipo de agente gaseificante (vapor, ar, oxigénio). No
caso de se usar ar, o PCI do gas de sintese encontra-se na faixa de 4 até 6 MJ/Nm? e, no caso
de se usar vapor de agua e oxigénio como agentes gaseificantes, o PCI encontra-se entre § e

20 MJ/Nm?, (CORONADO, 2011).

2.5 GASEIFICADORES DE LEITO FLUIDIZADO

A gaseificacdo em leito fluidizado apresenta-se como o meio mais promissor para
aplicacdo de médio e grande porte devido a distribuicdo uniforme de temperatura, a boa
circulagdo de particulas de biomassa, a velocidade de reagdo e a possibilidade de utilizagdo de
diferentes tipos de biomassa, como residuos agricolas abundantes e de baixo valor comercial.
Entre esses, tem-se o bagaco e a palha de cana-de-agucar, casca de arroz, restos de sabugo de
milho e a casca de café (ANDRADE, 2007)

Nesse tipo de reator, se mantém as particulas do combustivel em suspensdo em um leito
de material inerte (areia, alumina, etc.) fluidizado pelo agente de gaseificacdo (ar, oxigénio, ar
enriquecido com oxigénio, vapor de agua, etc.) criando melhores condi¢des de transferéncia
de calor e homogeneidade da temperatura na cAmara de reagdo. Nessas condicdes, a maioria
dos materiais volateis estara em contato com as particulas do leito aquecido, contribuindo
para uma gaseificagdo possivelmente mais completa e limpa.

Os gaseificadores de leito fluidizado podem ser do tipo borbulhante ou circulante. De
acordo com Andrade (2007), nos gaseificadores borbulhantes as particulas arrastadas pelo
processo ndo sdo enviadas de volta para o leito. Faz-se a alimentagdo de biomassa diretamente
na zona do leito. Por sua vez, nos gaseificadores de leito fluidizado circulante, enviam-se as
particulas arrastadas pelos gases de volta para o leito através de um ciclone, mantendo-as em
circulagdo, o que promove um maior craqueamento dos condensados de alcatrdo devido ao
maior tempo de residéncia sobre o leito, produzindo um gas de sintese mais limpo.

Para instalagdes de médio e grande porte com poténcia de operacdo do gaseificador
acima de 50 MW, ¢é recomendavel o uso da técnica de leito fluidizado circulante, como mostra

a Tabela 1 (WILLIANS; LARSON, 1993).
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Tabela 1 - Comparacdo entre os gaseificadores de leito fluidizado borbulhante e circulante

Tipo de Temperatura Tipo de Alimentacio Agente de  Conteudo
Gaseificador °O) biomassa da biomassa gaseificacao de
utilizado alcatrao
Reacdo Saida
do gas
Leito 700- 700- Cavacos de  Diretamente Pela parte Médio-
Sfluidizado 1000 800 madeira, na zona do inferior do Alto
borbulhante restos de leito gaseificador
sabugo de
milho, casca
de arroz,
bagaco de
cana.
Leito 700- 600- Bagago de Diretamente  Parte inferior Baixo
fluidizado 1000 800  cana, cavacos  na zona do do
circulante de madeira, leito gaseificador.
serragens,
casca de
arroz.

FONTE: (WILLIANS; LARSON, 1993)

A Figura 4 mostra o esquema de um gaseificador de leito fluidizado circulante.
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Figura 4 - Gaseificador de leito fluidizado circulante
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2.6 TECNOLOGIA BIG/GTCC

O uso de gaseificador de biomassa associado a ciclo combinado, conhecida como
tecnologia BIG/GTCC1 (Biomass Integrated Gasifier/Gas Turbine Combined Cycle) tem
pouca disseminacdo no mundo. Dentre as plantas existentes de maior relevancia, destacam-se
a de Varnamo (Suécia), construida em 1986, que gaseifica residuos de madeira e que emprega
um ciclo combinado integrado a um gaseificador de leito fluidizado operando a 2,1 MPa

(Stahl et al., 1999)

' BIG/GTCC Biomass integrated Gasifier/ Gas Turbine combined cicle Tradugdo: “Gaseificador de biomassa
integrado a sistema de turbina a gas associado em ciclo combinado”.
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A configuragao tipica da tecnologia BIG/GTCC tem o esquema apresentado pela Figura

Figura 5 - Esquema tipico de um ciclo combinado com incorporagdo de gaseificador de leito

fluidizado — Tecnologia BIG/GTCC
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2
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FONTE: (SANCHEZ et al., 2002)

Ar

e Compressor: Tem a fungdo de injetar ar pressurizado na camara de combustio

e no gaseificador, que sdo os equipamentos onde ocorrerd a combustao.
e (Camara de combustdo: E onde ocorre a queima do gas de sintese.

e Secador (Dryer): Nesse equipamento seca-se o bagaco para a umidade de
trabalho adotada. Para aplicacdes de gaseificacdo de biomassa, o bagaco de

cana de agucar necessita de uma umidade entre 15-30% (OLIVARES, 1996).

e Gaseificador de leito fluidizado: Onde ocorre o processo de oxidacdo
termoquimica entre o bagaco de cana de agucar e o ar, produzindo o gas de

sintese.
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o Filtro: Tem a funcdo de remover impurezas resultantes do processo de

gaseificacdo como o alcatrao, NOx e fuligem, que danificam os equipamentos.

e Resfriador do gés: Trata-se de um trocador de calor entre o gaseificador e a
camara de combustdo. Sua fun¢@o é diminuir a temperatura do gas de sintese

para que a massa especifica do gas atinja niveis compativeis com o processo.

e C(Caldeira de recuperagdo: Tem a fungdo de recuperar a energia dos gases de

exaustdo da turbina a gas, produzindo vapor.

e Turbina a vapor: E alimentada com vapor proveniente da caldeira de
recuperagdo, produzindo trabalho. E possivel ter extracdes intermediarias de

vapor.

e Bomba: Produz trabalho a partir de eletricidade advinda da rede externa,

pressurizando o fluido para niveis compativeis com o processo.

2.7 CENARIO PARA ESTUDO DA INCORPORACAO DO GASEIFICADOR/CICLO
COMBINADO

Situada na cidade de Sud Mennucci (regido de Aragatuba), no noroeste do estado de Sao
Paulo, a Pioneiros Bioenergia S/A atua no setor sucroalcooleiro desde 1979. Produziu no
exercicio 2006/2007 66.000 m* de alcool, 100.000 t de agucar e 100.000 MW.h de energia
elétrica (PIONEIROS, 2012).

Esta usina utiliza sistema de cogeracdo constituido de turbina a vapor de extragdo-
condensacdo (ALSTOM VE32) e caldeira que queima bagago de cana de aglicar como
combustivel e que gera vapor de alta pressdo, o que a caracteriza como um sistema de
cogeragio do tipo CEST (condensing extraction steam turbine)’, uma tecnologia mais atual
que a configuragdo CTC (ciclo tradicional de contrapressdo). Desse modo, adotou-se esta
configuragdo da usina para efeito de comparacdo com a tecnologia BIG-GTCC, permitindo
desenvolver um estudo de viabilidade da incorporacdo da gaseificagdo de biomassa associada

a ciclo combinado no setor sucroalcooleiro.

2 “Condensing Extraction Steam Turbine” Tradug@o: Turbina a vapor de extragdo-condensacdo.
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A Figura 6 ilustra fluxograma do caso estudado da usina sucroalcooleira (FIOMARI,
2004). Esta configuracdo foi adotada na safra 2007/2008 da usina.

Neste caso, a usina opera com a eletrificagdo completa de seus equipamentos mecanicos
(moendas, transportadores, picadores, desfibriladores), sendo que se atende a necessidade de
poténcia elétrica requerida por meio da cogeragao.

Nesta configuracdo, supre-se o vapor necessario para a planta pela caldeira de alta
pressdo que opera com bagaco de cana-de-agucar. Destina-se entdo o vapor proveniente da
caldeira para o turbogerador A, sendo que parte desse vapor € dirige-se ao Turbogerador T, de
menor poténcia (se for conveniente) através do ponto 2. Fornece-se o vapor necessario para o
processo de evaporagdo do caldo pela extragdo (ponto 6) no turbogerador A. O vapor de baixa
pressdo (ponto 7) na saida da turbina segue, entdo, para o condensador, dando mais

flexibilidade para a geracdo de eletricidade.

Figura 6 - Fluxograma da Destilaria Pioneiros — Safra 2007/2008.
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FONTE: (FIOMARI, 2004)
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A turbina utilizada nessa configuracdo é do tipo extracdo-condensagcdo com duas
extragdes e se encontra esquematizada pela Figura 7. A partir das extragdes, obtém-se o vapor
que alimenta o processo de evaporacdo do caldo e de destilagdo e fermentagdo. Supre-se essa
demanda de vapor pelos pontos 5 e 6, respectivamente. O vapor de baixa pressdo, na saida da
turbina, segue, entdo, para o condensador, dando mais flexibilidade para a geragdo de

eletricidade.

Figura 7 - Turbina a vapor de condensacdo com duas extragoes
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Gerador

Extragiio 1 Condensadorf|—

—

Extragdo 2

FONTE: (FIOMARI, 2004).

A Tabela 2 informa os parametros operacionais da turbina a vapor de extragdo-

condensagao utilizada na Usina Pioneiros (ALSTOM, 2001).

Tabela 2 - Dados operacionais da turbina VE32

Posicao Fluxo de Massa (t/h) Pressao (bar) Temperatura {C)
Minimo Maximo Minimo Maximo Minimo Maéximo
Entrada — Ponto 4 - 140 - 66.0 - 530.0
Extracao 1 —Ponto5 O 36 26.5 30.2 425.0 438.0
Extracdo 2 — Ponto 6 64 120 2.37 2.37 134.5 147.2
Cond. — Ponto 7 8 40 0.055 0.115 34.6 48.6

FONTE: (ALSTOM, 2001).
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2.8 DADOS DE SAFRA E DEMANDA DOS PROCESSOS DA USINA

Na Tabela 3 constam os dados da producdo para a safra 2007/2008, que foi adotada para

efeito de analise nos calculos realizados neste trabalho.

Tabela 3 — Dados de moagem, producao, horas de operagdo e consumo de bagago de cana de

agtcar para o caso estudado da Destilaria Pioneiros

Parametros Valores Unidade
Cana moida total 1.400.000,0 t

Dias de safra 225 Dias
Horas efetivas de moagem 4.914,0 Horas
Moagem horéaria 2849 t/h
Relacdo bagaco-vapor 0,47 Kghagaco/KEy
Fluxo de bagaco na caldeira 70,5 thagaco/ N
Fluxo de bagaco total produzido 81,1 thagaco/ N
Fluxo de bagago residual 10,6 thagago/N
Bagago total residual da safra 52297 thagago
Teor de fibra do bagaco 47,4 %

FONTE: (FIOMARI, 2004).

A Figura 8 ilustra as demandas de eletricidade e calor para os processos da usina

sucroalcooleira.
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Figura 8 - Demandas dos processos da usina
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O processo evaporacao do caldo faz parte do processo de destilagdo e fermentacdo, e
apresenta no caso estudado demanda de calor util de 82 MW. Essa demanda ¢ atingida através
da extracdo intermediaria de vapor existente nos turbogeradores. Adotou-se esse valor para os
calculos realizados neste trabalho.

O caso estudado opera com eletrificagdo completa de seus equipamentos mecanicos,
sendo a necessidade média de poténcia elétrica aproximadamente 7600kW, logo, a poténcia
combinada pela soma do produzido pelo turbogerador A e pelo turbogerador T deve ser no
minimo igual a essa necessidade. Conseqiientemente, a oferta de eletricidade com a

incorporacgdo tecnologia BIG/GTCC também deve atender essa demanda.
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CAPITULO 3 ANALISE ENERGETICA DA GASEIFICACAO DE BIOMASSA

Segundo Silveira et al. (2014), as principais varidveis de entrada para a gaseifica¢do
sdo: a composicao elementar, o poder calorifico, a umidade da biomassa, a quantidade de
agente gaseificante e a temperatura do leito. As variaveis de saida sdo: a composicdo do gas, o
poder calorifico e o teor de particulas solidas no gas. Quatro estagios fisico-quimicos ocorrem
nesse processo: secagem, reducdo, pirdlise e combustdo. A ordem em que ocorrem essas
etapas depende da forma de alimentagdo e localizagdo da biomassa no leito. A secagem ¢ um
importante estdgio para o bagaco de cana de actcar (biomassa), pois ¢ necessario remover
parte de sua umidade in natura (aproximadamente 50 %) até que se alcance uma faixa em
torno de 20 %, de modo a ndo comprometer a composi¢dao do gas obtido.

Reagdes endotérmicas sdo responsaveis pela conversdo do solido em gas energético. A

Figura 9 ilustra o arranjo geral de um gaseificador de biomassa:

Figura 9 - Esquema do gaseificador de leito fluidizado
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Pela aplicagdo da Primeira Lei da Termodindmica no volume de controle do
gaseificador, obtém-se a Equagdo (10), sendo que os parametros termodinadmicos dessa

equacdo sdo determinados no decorrer do capitulo.

PCI V Gassin = (mbi" ’ PC]BIO(b.u) +Mar- har) ’ nga,x‘ -TAV (10)

g(bu)

Onde:

h,, Entalpia do ara To =25°C;

N4 = Eficiéncia termodindmica a frio do gaseificador;

PCI 4., = Poder calorifico inferior da biomassa na umidade de trabalho;

PCI = Poder calorifico inferior do gas de sintese em base timida;

g(b.s)

TAV = Relagdo entre volume produzido (Nm®) de gas pela quantidade de biomassa

processada (kg);

V Gassin = Vazdo volumétrica de gas de sintese produzido;

3.1 COMPOSICAO DA BIOMASSA

A Tabela 4 informa a composi¢do em massa do bagaco de cana de actlcar in natura em

base seca com 9,85 % de umidade.

Tabela 4 — Composicdo em massa do bagaco de cana de agucar in natura

Biomassa Composicao Elementar (%) Composicao Imediata (%)

C H (@) N S Cinza Volateis Cinzas Carbono
Fixo

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

FONTE: (JENKINS, 1990).
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Segundo Olivares (1996), em sistemas de gaseificacdo de biomassa, o bagago de cana
de acucar deve ter umidade entre 15 ¢ 30%. Para este trabalho, adotou-se a umidade de 20%.
A Tabela 5 mostra o resultado da composi¢do com a transformacao de base seca com 9,85%

de umidade, encontrada na Tabela 4, para base umida com 20 % de umidade.

Tabela 5 — Composicao do bagaco de cana de agucar com 20% de umidade (em massa).

Biomassa Composicio Elementar (%) Composicio Imediata (%)

C H O N S Cinza Volateis Cinzas Carbono
Fixo

Bagaco 49,8 5,94 4387 0,38 0,01 - - - -

O gas de sintese produzido pelo bagago de cana de aclicar tem sua poténcia energética
formada principalmente pelas quantidades de CO, H, e CH4 presentes em sua composi¢do. A
Tabela 6 mostra a composi¢do esperada desses elementos no gas de sintese gerado em um

sistema de gaseificacdo de leito fluidizado.

Tabela 6 — Concentragdo volumétrica esperada dos principais componentes formadores do
conteudo energético, em um sistema de gaseificagdo de leito fluidizado de bagaco de cana de
acucar.

Gas Valor (%)
Monéxido de Carbono (CO) 13,0
Hidrogénio (H,) 16,0
Metano (CHy) 3,0

FONTE: (OLIVARES, 1996).

Na Tabela 7 lista-se a massa molecular do bagaco de cana de actlicar calculada através
de balango de massa das composi¢des encontradas nas Tabelas 5 ¢ 6. O PCI do bagago com

50% de umidade foi obtido em Boloy (2008).
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Tabela 7 - Propriedades do bagago de cana de agticar

Propriedade Valor
PCI (50% umidade) (kJ/kg) 7320
Massa Molecular (b.u) (kg/k.mol) 30,04

Massa Molecular (b.s) (kg/k.mol) 24,03

FONTE: (ZAINAL et al., 2001; BOLOY, 2008).

3.2 PROPRIEDADES ATMOSFERICAS E CALOR ESPECIFICO DO AR (Cpar)

O calor especifico do ar atmosférico (kJ/kg.K) em fungdo da temperatura calcula-se por

meio da Equagdo (11) (TUNA, 1999).

9,453787% 5,49031.7° 7,92981T*
100 1o¢

cp, (T)=1,04841-0,0003837197 + (11)

3.3 CALCULO DO PCI DO GAS DE SINTESE EM BASE SECA E BASE UMIDA

De acordo com G.P.T (2005), em base seca, o gas de biomassa tem geralmente uma
composic¢do volumétrica de CO, (13 %), C,H, (0,19 %), C,H, (0,15 %), C,H, (0,01 %),
H, (16 %), O, (0,6 %), N, (48 %), C,H, (2 %), CO (20 %).

Pelo modelo de Dalton (INCROPERA; DE WITT, 1999), a pressdo parcial de um
componente de uma solucdo gasosa ideal ¢ proporcional a sua fragdo molar na solugdo, sendo
independente das fragdes molares dos demais componentes. Da mesma forma, o calor
especifico de uma mistura ¢ proporcional ao calor especifico dos gases presentes nessa

mistura. Desta maneira, utiliza-se a Equag@o (12) para calcular o PCI apresentado, conforme

Nogueira e Lora (2003).

PCI,,, =0,126C,, +0,358C,,, +0,108C, +0,59C., +0,637C,, (MI/Nm®) (12)
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Onde C,,Cey,,Cy ,Cpy,»Cr g, s30 as concentragdes volumétricas do gas produzido

em porcentagem. Portanto:

PCl,,,, =0,126-(20) + 0,358 -(2) + 0,108 - (16) + 0,59 - (0,19) +-0,637 - (0,15)

PCI =51716MJ /| Nm®

g(b.s)

A Tabela 8 mostra a composi¢do volumétrica do gas de sintese gerado a partir do bagaco

de cana-de-agucar em base imida (OLIVARES, 1996).

Tabela 8 — Composicao volumétrica do gas de sintese gerado em base imida

Elemento Porcentagem

Volumétrica (%)

CO, 13,4
co 13,4
0, 0,9

H, 17,9
N, 40,2
CH, 3,6

H,0 10,6

FONTE: (OLIVARES, 1996).

A partir da Equacdo (12), é possivel calcular o poder calorifico inferior do gas de sintese

em base imida a partir dos dados presentes na Tabela 8.

PCl,,,,, =0,126-(13.4) + 0,358 - (3,6) + 0,108 - (17,9) + 0,59 - (0) +-0,637 - (0)

PCl,,,, =491MJ | Nm’
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3.4 CALCULO DO PODER CALORIFICO INFERIOR DA BIOMASSA EM BASE UMIDA

Por meio da Equagdo 13 desenvolvida por Makray (1991), calcula-se o poder calorifico
inferior (PCI) da composi¢do da biomassa selecionada, que para este trabalho ¢ o bagago de

cana-de-actcar.

W, Wi Hg W,
PCl 04,y = PCSpi0 - (1 - ﬁj —-2211-H; —0,442- Hl—;’j - ( Sz ‘ ﬂ (13)

PCl .y = 14970k / kg

Onde:

W,, : Umidade do bagago de cana de agtcar (%)

H ¢ : Proporcdo de Hidrogénio no bagago de cana de agucar (%).

Obs: O poder calorifico superior (PCS) do bagaco de cana de agucar ¢ dado por
PCS,,, =18850kJ/kg (DINIZ et al., 2013).

3.5 DETERMINACAO DA VAZAO DE AR E GAS DE SINTESE

De acordo com Silveira et al. (2014), os gaseificadores de biomassa sdo equipamentos
caracterizados por efetuar combustdo com quantidade de oxigénio (O,) abaixo da
estequiomeétrica. A partir dos dados da composi¢do do bagaco em base imida, encontrados na

Tabela 5, estima-se a Equacgdo (14) dos gases produtos da combustdo a partir do modelo de

equilibrio desenvolvido por Zainal et al. (2001).

[CoH, 13405 66N oSo 000051+ 035 - (0, +3,76N,) = 0,305 H, +0,6408CO +0,34CO, 14
+0,374H,0+0,019CH, +1,32N,

1,67kmol ,
nar /nbagaco = W

bagaco

Pela Equacdo (14) de combustao,
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Desta forma, € possivel calcular a relagdo tedrica de ar/combustivel (TAFR) conforme a

Equacao (15).
28,552kg,,
1
Tapp < LOTkmol, _ 1,67- kmol,, ~16 (15)
mo bagago 30304kgBagacaUmido
kmozBagacnUmidn

A partir da analise da Equacdo (15) a relagdo TAFR de ar/combustivel (em kg) ¢ de

13 6kgar / kghaga(;o Umid>

Aplicando-se 0 modelo de Dalton (INCROPERA; DE WITT, 1999), aproxima-se 0s
gases resultantes do processo de combustdo para comportamento de gas perfeito. Dessa
maneira, o volume ocupado pelo gas ¢ proporcional a fragdo molar resultante. A partir da
relacdo ar/combustivel, ¢ possivel determinar a vazdo volumétrica de ar consumido, que se

expressa pelas Equagoes (16) e (17).
I}ar = I}Ga’sBio' TAFR (16)

Var = 1,67 N I}GdsBio (17)

Sendo que se obtém a vazdo volumétrica total de gas de sintese pela Equagéo (18):

VGa'sSin = Var + VGdsBio (18)

A Figura 10 mostra a relagdo entre a produgdo de géas de sintese e cinzas e o consumo de
ar. Estima-se a quantidade de cinzas como 4 % da quantidade de biomassa processada

(CAMARGO et al., 1992).
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Figura 10 — Relagdo entre os fluxos de gas de sintese, ar e cinzas produzidas.

Fluxos de ar, Gas de Sintese e Cinzas produzidas
700 35
600 / -+ 30
500 25
3 —o—Fluxod
= > uxo de
€400 20 T':— Gasde
(o} Sintese
Z300 — 15 2 —m—Fluxode
g 3 Ar
x T
2 o
200 — 10 & Cinzas
@
N
100 5 3
0 -0
0 100 200 300 400
Biomassa Processada (kg/h)

3.6 CALCULO DA EFICIENCIA TERMODINAMICA A FRIO DO GASEIFICADOR

Para um gaseificador de biomassa de leito fluidizado, visando sua possivel aplicagdo em
projetos de poténcia como sua associacdo com turbinas, motores de combustio interna e
trocadores de calor, Nogueira e Lora (2003) sugerem o conceito de eficiéncia termodinamica
a frio, que consiste de uma relacdo entre o PCI da biomassa e o PCI do gés de sintese gerado.
A partir da Figura 10, € possivel calcular a eficiéncia a frio do gaseificador de biomassa deste

trabalho, conforme Equacdo (19).

TAV -PCI,,,, (19)
PCI

BIO(b.u)

77gz/zs =

Onde:

TAV : relacao entre volume produzido (Nm?) de gas pela quantidade de biomassa (kg).

Pode ser calculado a partir do coeficiente angular da Figura 10;

PClIg(b.u): Poder calorifico inferior do gas de sintese em base imida (kJ/Nm?3);
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PCI g4+ Poder calorifico inferior da biomassa (kJ/kg), previamente calculado no

item 3.4;

Portanto, tem-se a Equagao (20).

19491Nm’> /b 1,94Nm” gas
100kg / h kg,

TAV =

(20)

Desta forma, substituindo os valores na Equagéo (19):

~1,94-4910

ngas - ><100 % = 63,62 %
14970

3.7 CICLONE

O ciclone ¢ um equipamento primdrio para remover as particulas da corrente de gas.
Seu funcionamento baseia-se no uso da forg¢a centrifuga para separar os solidos (BOLOY,
2008). O ciclone se localiza logo apés a saida dos gases de exaustdo do gaseificador, como se
observa na Figura 5, retirando os residuos s6lidos de maior peso molecular arrastados pelo
gas. Essas particulas solidas compdem-se principalmente de cinzas, fuligem (carbono) e
material residual do leito. No modelo de gaseificador de leito fluidizado circulante, o gas
gerado ¢ recirculado pelo ciclone e volta para o leito, o que promove um maior tempo de
residéncia do gas de sintese no leito e torna mais efetivo o craqueamento das particulas de

alcatrdo, gerando um gas de sintese mais limpo.

3.8 FILTRO DO TIPO CERAMICO

De acordo com Silveira et al. (2014), o gaseificador de leito fluidizado produz gas de
sintese com temperatura em torno de 700°C . Dessa maneira utiliza-se para a limpeza do gas
um filtro ceramico resistente a alta temperatura e a abrasdo. O filtro ceramico remove as
particulas menores e mais leves de impurezas que nao foram removidos pelo dispositivo de

filtro do tipo ciclone. Segundo Boloy (2008), essas impurezas consistem principalmente em
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particulas menores de alcatrdo, azotos (NOx), o6xidos de enxofre (SOx) e fuligem, que, se
inseridas diretamente na cAmara de combustdo, provocam danos nos equipamentos. O ciclone
e o filtro ceramico ndo modificardo de forma significativa a temperatura do gés de sintese,

porém havera uma pequena perda de pressdo do gés, que se desconsiderara.

3.9 QUEIMA DO GAS DE SINTESE NA CAMARA DE COMBUSTAO

A partir da analise da equagdo global de combustdo do bagaco de cana de agticar em
gaseificador de leito fluidizado (Equacdo 14), o gas de sintese possui a composi¢do molar em

base seca listada na Tabela 9.

Tabela 9 — Composicao do gas de sintese gerado (em mols).
Espécie Valor (mols)

H, 0,638
co 0,6408
co, 034
HO 0374
CH, 0,019
N, 1,315

Estima-se a combustdo de um combustivel gasoso em camara de combustdo,
normalmente, para um excesso de ar de 80 %. Considerando esse valor de excesso e as
condices de entrada do gas de sintese estabelecidas na Tabela 9 e do ar, determina-se a
composi¢do quimica do gas de exaustdo da camara de combustdo, por meio do uso do

programa computacional GASEQ versdo 0.79 (MORLEY, 2012).

0,638H, +0,6408CO + 0,34CO, +0,374H,0+0,019CH, +1315N, +a - (3,76N, + O,)
—>0,998C0, +8,083N, + L0SH,0+1,1240, Q1)

Sendo a =1,8 o coeficiente de ar considerando 80 % de excesso de ar normalizado.
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No calculo dessa reagdo aparecem 24 espécies, sendo que 20 delas tém fragdo molar

insignificante, da ordem de 107 até 10~°. Desconsiderou-se todas essas quantidades no
resultado da equacdo global obtida para a queima do gas de sintese.

Segundo estudo experimental de Coronado et al. (2006; 2011), para que possa ser
inserido na cdmara de combustio sem que ocorram problemas na combustio, o gas de sintese
precisa de uma massa especifica minima de 0,8 kg/m?®. Coronado et al. (2011) utilizaram um
trocador de calor intermedidrio entre o gaseificador e a camara de combustao de um MCI, o
que reduz a temperatura do gas de sintese para 100 °C. A massa especifica do gas de sintese
apos esse processo situa-se na faixa de 0,8-0,9 kg/m3.

Dentre os trabalhos disponiveis na literatura que analisam a tecnologia BIG/GTCC,
encontram-se modelos e plantas que adotam um trocador intermediario entre o gaseificador e
a camara de combustdao (PELLEGRINNI et al. 2010; CORONADO et al., 2011), assim como
modelos que ndo adotam (LARSON et al. 2001).

O principal problema resolvido por esse trocador de calor intermedidrio é a massa
especifica do gas de sintese. Em quase todos os modelos de gaseificadores o gas costuma ser
gerado com temperaturas que variam de 600-850 °C (SILVEIRA et al., 2014). A massa
especifica do gas de sintese a essa temperatura € baixa, relatada na faixa de 0,3-0,6 kg/m3
(BOLOY, 2008), o que prejudica a combustao.

Nos dias atuais, ndo ha problema devido a temperatura do gas em contato com o
material da cadmara de combustdo, uma vez que estas camaras passaram a ser feitas de
materiais ceramicos resistentes a alta temperatura, como afirmam Callister (2010).

Procedeu-se a analise das propriedades do géas de sintese obtido em trés situagdes
diferentes:

e Caso A: sem o trocador de calor e com o gaseificador pressurizado para 0,5
MPa, conforme afirma o trabalho de Blackadder et al. (1992);

e (Caso B: na hipotese de que ndo haja o trocador de calor e o gaseificador opere
sob pressdo atmosférica;

e (Caso C: com o uso de um trocador de calor que reduza a temperatura do gas de

sintese para cerca de 100 °C.
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As propriedades do gas de sintese de bagago de cana de agticar em diferentes situagdes e
do gés resultante da combustdo da mistura ar+gés de sintese, gerados pelo programa GASEQ

0.79 (MORLEY, 2012), sdo listadas na Tabela 10.

Tabela 10 — Propriedades do gas de sintese antes e apos a queima na camara de combustao

Propriedade Caso A Caso B Caso C ar + syngas apos a
queima (chama)

Temperatura (K) 1023 1023 373 1694
Pressiao (MPa) 0,500 0,101 0,101 1,409
Coeficiente 1,311 1,311 1,375 1,257

politrépico (cp/cv)

M MolGas (kg/kmol) 25,23 25’23 26)86 28,92

Massa especifica 1,503 0,301 0,824 3,330
(kg/m?)

Entalpia (kJ/kg) 1448,6 1448,6 2291,2 1338,7
Entropia (kJ/kg.K) 8,91 9,44 8,15 8,31

Energialnterna(kJ/kg) 1785,8 1785,8 2414,1 1825,6

Cp (kJ/kg.K) 1,39 1,39 1,207 1,407
Cond. Térmica 0,09 0,09 0,04 0,11
(J/m.K.s)

Ho (kJ/mol) 36,54 36,54 57,80 38,72
So (kJ/mol) 0,238 0,238 0,205 0,263

Relacido mols Pr/Re 0,947 0,947 0,947 0,947

Segundo Olivares (1996), dois fatores ajudam a amenizar o problema da baixa massa
especifica do gas de sintese inserido em uma camara de combustdo: a pressurizacdo realizada
pelo compressor, pois provoca uma mistura homogénea de ar/combustivel contrabalangando a
baixa massa especifica do gas de sintese e o tipo de gaseificador selecionado. Optou-se, como

explicado no Capitulo 2, pelo gaseificador de leito fluidizado circulante. Esse tipo de
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gaseificador tem a possibilidade de operar pressurizado na faixa de 0,5-2,5 MPa, conforme
afirma Andrade (2007).

No Caso A ¢ possivel inserir o gas diretamente na camara de combustdo, ja que sua
massa especifica de 1,503 kg/m?® encontra-se acima do minimo estabelecido. Além disso, se
pressurizara o gas de sintese para cerca de 1,48 MPa por meio do compressor intermediario
entre o gaseificador e a cAmara de combustio, o que aumentara a massa especifica do gas de
sintese para aproximadamente a massa da mistura ar+gas se sintese apds a queima na cdmara
de combustao.

No Caso B a massa especifica obtida para o gas de sintese ¢ muito baixa, cerca de 0,3
kg/m?, o que impossibilita a sua inser¢do diretamente na camara de combustdo, pois havera
problemas de combustao.

No Caso C a massa especifica do gas de sintese ¢ semelhante a obtida por Coronado et
al. (2011) e se encontra na faixa de 0,8-0,9 kg/m?, demonstrando a possibilidade da utiliza¢do
de um trocador de calor intermediario.

Optou-se pelo Caso A para o sistema de gaseificagdo de biomassa proposto neste
trabalho. Segundo Blackadder et al. (1992), em plantas de gaseificacdo de grande porte (>50
MW), a gaseificacdo pressurizada apresenta vantagens econOmicas e operacionais. O
beneficio de utilizar um gaseificador pressurizado reside na eliminagdo das perdas com a
compressdo do gas combustivel quente necessaria para injecdo na camara de combustdo de
uma turbina a gés. Em contrapartida as perdas do sistema de alimentacdo da biomassa se
elevam pelo escapamento de gases.

A partir da Equagdo (21) e do calor especifico das substancias, elabora-se uma equacdo

geral para o calor especifico a pressdo constante do gas de combustio gerado, Equagdo (22).

cpe =(0,998 -cpy, +8,083 -cp, +1,05-cp, , +1,124 -cp,,) /11,26 (22)

Obs: 11,26 ¢ o nimero de mols produzido na reagao.

As Equagdes (23)-(26) referem-se ao calor especifico (cp) dos elementos que compdem
o gas de sintese originado do bagaco de cana-de-acticar, em (kJ/kmol.K) e foram obtidas em

Perry e Chilton (1984).

P co, =43,22+0,0115-T 817190/ T 23)
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cpy, =27,17+0,00418- T o4
CpH20 = 34,36 + 0,00063 T+ 0,0000056 X T2 (25)
cpo, =34,57+0,001078 T — 781386 o
A massa molecular do gas de sintese apds a combustdo ¢ de28,92 f . como

mol -

encontrado na Tabela 10. Dividindo a equacdo do calor especifico pelo valor de peso
molecular, resulta a Equagao (27) para o calor especifico do gas de sintese de bagaco de cana
de acucar apos queima na camara de combustio (em kJ/kg.K)

5212,6

2

pg =1,038+1,45-107* . T — +1,81-10°% .72 27)

A Figura 11 compara o comportamento do calor especifico do ar (cpa), dado pela
Equacdo (11), em fungdo da temperatura, e o calor especifico da mistura ar+gas de sintese de

bagago de cana de agtlicar apos a queima, dado pela Equacao (27).

Figura 11 - Comparagao entre o calor especifico do ar e da mistura de ar e gas de sintese (apds

combustdo).
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3.10 DETERMINACAO DO E coug (FLUXO DE ENERGIA FORNECIDA PELO
COMBUSTIVEL)

O poder calorifico inferior da biomassa em base tmida (PCly,,,,) foi previamente

calculado no item 3.4. Desse modo ¢ possivel calcular o fluxo de energia fornecida pelo

combustivel por meio da Equagdo (28).

E coms = mpio- PCI 3., (28)

Sendo: 7;13,-0 ¢ o fluxo de biomassa processada pelo gaseificador (kg/s).

3.11 DETERMINACAO DO Ecisn (FLUXO DE ENERGIA FORNECIDA PELO GAS DE
SINTESE)

Conforme Nogueira (2003), em aplicacdes de poténcia, calcula-se o poder calorifico
inferior (PCI) do gés de sintese em base umida. Conseqiientemente, calcula-se o fluxo de

energia fornecida pelo gas de sintese de bagago de cana de acticar por meio da Equacdo (29).

E Gassin =V cassin* PCI

g(ba) (29)
Onde:
V cassin - € @ quantidade de géas de sintese produzida
PCl, ., € o poder calorifico inferior do gas de sintese em base umida, calculado no

item 2.3.
Estimou-se no item 3.5 a relacdo TAV entre volume o produzido (Nm?®) de gas pela

quantidade de biomassa (kg). Dessa maneira, € possivel calcular o volume de gas de sintese

produzido por meio da Equagéo (30).

I} GasSin = 7;1 Bio * TA V (3 O)
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3.12 DETERMINACAO DO E, (POTENCIA TEORICA DE OPERACAO DO
GASEIFICADOR)

Calculou-se a eficiéncia termodinamica a frio do gaseificador no item 3.6, e se obteve o

valor de 7,,, =63,62 %. O fluxo de biomassa mszi, € o processado pela usina, em kg/s. A

partir desses pardmetros, ¢ possivel calcular a poténcia tedrica de operacdo do gaseificador

(E.), por meio da Equagdo (31).

° 77 as
M Bio * PCIBIO(b,u) 'ﬁ
Et = (31)
3600
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CAPITULO 4 ANALISE ENERGETICA DOS EQUIPAMENTOS QUE COMPOEM O
SISTEMA DE COGERACAO

Neste capitulo, descrever-se-do os demais equipamentos que constituem o sistema de
cogeracdo. A associagdo desses segue o esquema proposto da tecnologia BIG/GTCC,
demonstrado pela Figura 5. Realizam-se andlises por meio do uso da Primeira lei da
Termodindmica, determinando as temperaturas, as vazdes de gas e de vapor, as pressdes de
operacdo dos equipamentos, as eficiéncias termodinamicas de primeira lei e de que forma se

geram as quantidades de eletricidade e de calor util requeridas.

4.1 COMPRESSOR

O compressor utiliza para seu funcionamento poténcia proveniente da turbina a gas. Seu

arranjo geral se encontra na Figura (12).

Figura 12 - Esquema do compressor.

Superficie de Controle

I
I
I
I
I
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I
I
—

COMPRESSOR

\/
B

Admite-se que o compressor possua um rendimento isoentropico 77, . Segundo Bejan

et al. (1996), se obtém a temperatura final de compressao pela Equagdo (32).
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Ty | B |7
T;[ } o

Sendo r,. arazdo de compressdo do compressor, conforme a Equagao (33).

c

P
ro=—=% (33)
B

Obteve-se o rendimento isoentropico do compressor por meio de uma média dos valores

de equipamentos disponiveis no mercado que € 77,5, = 0,846, conforme dados do Handbook

of Gas Turbines (BIASI, 2008).

Com base na Primeira Lei da Termodinamica, calcula-se a expressdo para o trabalho do

compressor pela Equacdo (34) a seguir:

WC:m“r'Cpar'(T()_]WS) (34)

Calcula-se a poténcia mecanica liquida produzida pelo conjunto compressor e turbina a

gas pela Equacdo (35) (BEJAN et al. 1996).

Wiqg=mg-cpg - (Ty = T,)—cp,, - (Tg = T5) (35)

4.2 PRE-AQUECEDOR DE AR DE CONTRACORRENTE

O pré-aquecedor € um trocador de calor e, de acordo com Valero et al. (1994), na busca

por um modelo proximo a realidade, ¢ coerente admitir uma perda de pressio de 5% da

pressdo total do gas. O esquema do pré-aquecedor se encontra na Figura 13.
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Figura 13 - Esquema do pré-aquecedor de ar
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Admitindo-se a perda de pressdo de 5%, calcula-se a pressdo de saida de ambos os

fluidos (ar e gases de combustio) pelas Equacdes (36) e (37).

P, =095-P, (36)

B, =095-P, (37)

Na troca de calor entre os fluidos, assume-se que se cede a energia dos gases de

combustdo na integra para os gases de admissdo, Equagdo (37).

D (T, - Ty,
(1+f)-cpg

10— 9

(38)

Com base nas temperaturas de entrada e de saida dos dois fluxos, determina-se a

diferenga média logaritmica de temperatura pela Equacao (39).

ar, = dn= T(GT) __(7;’ ) L) (39)
ln 10 6

(T9 _T7)
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Esse valor permite o calculo da 4rea de transferéncia necessaria para a troca de calor
entre os dois fluidos, ou seja, a dimensdo do trocador, dada pela Equagéo (40), e que serve de

base a determinagdo de seu custo (investimento).

_Mmc-Pg (T - Ty)
U-AT,

A4, (40)

Sendo:

U: Coeficiente de transferéncia de calor por conveccdo no pré-aquecedor de ar

(kW/m?2.K), dado por U = 0,018k—W (Valero et al., 1994).
2
m

A partir da Figura 13, obtém-se a seguinte inequagdo: 7, —7, 20, que traduz uma
relacdo do ponto de vista fisico: a temperatura a saida do fluxo frio do pré-aquecedor ¢
obrigatoriamente superior a temperatura de entrada, uma vez que o pré-aquecedor ¢ um
trocador de calor que transfere energia para o fluido antes desse entrar na camara de
combustao.

De acordo com (INCROPERA; DE WITT, 1999), o nimero de unidade de transferéncia

de um trocador de calor de contracorrente pode ser calculado pela Equacao (41).

wur =Y A

(41)

CpG

Calcula-se a razdo entre os calores especificos do ar e do gas de sintese pela Equacdo

(42).

_ cpar

Razdo —

(42)
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A partir do calculo dos parametros dados pelas Equagdes (41) e (42), € possivel obter a
efetividade do trocador de calor de contra-corrente por meio de diagrama obtido em Incropera

e De Witt (1999), valor dado pela Equacao (43).
£=0,77 (43)

A temperatura de saida dos gases do fluxo frio do pré-aquecedor ¢ obtida através de
uma relagdo com a area de transferéncia de calor, calculada pela Equagdo (39). De acordo
com Incropera e De Witt (1999), determina-se a temperatura de saida dos gases de um
trocador de calor através de duas maneiras: optando-se por um valor area de transferéncia de
calor ou selecionando-se a temperatura de saida dos gases do fluxo frio. Neste trabalho,
optou-se por um pré-aquecedor de ar que aumente a temperatura do fluxo frio em 35°C como

demonstrado pela Equacao (44).
T, =T, +35°C (44)

Pela metodologia adotada, calcula-se o fluxo de calor recebido pelo fluxo frio do pré-

aquecedor por meio da Equacao (45).

Q6—7:‘9'Cpa'maf'(T7_T6) (45)

A taxa de calor transferida do fluxo quente do pré-aquecedor ¢, necessariamente, igual a

taxa de calor recebido pelo fluxo frio. Logo, vale a igualdade expressa pela Equagdo (46).

Q9710 = é6—7 (46)
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4.3 CAMARA DE COMBUSTAO

Segundo Valero et al. (1994), considera-se a cdmara de combustio, para efeitos de
simplificagdo, um equipamento adiabatico. A Figura 14 a seguir mostra o arranjo geral deste

equipamento.

Figura 14 — Esquema da cdmara de combustio
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Admite-se na camara de combustdo (termicamente equivalente a um trocador de calor),
que os fluxos de gases (ar e gas de sintese) sofrem uma queda de pressao de 5 % (VALERO et

al., 1994), dada pela Equacao (47).

P, =095-P, (47)

Na Figura 14, observa-se a restrigdo expressa por: T, —7, >0, que afirma que a

temperatura dos gases na saida da cAmara de combustio sera superior a temperatura do ar na
entrada da mesma.

O termo N, representa o rendimento da cdmara de combustdo, que se calcula por meio

do balanco de energia representado pela Equacao (48).

me-c,, Ty

Nee = (43)

EGassin+T; -mar-c ,
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O fluxo de energia fornecido pela combustdo do gés de sintese, que alimentara a camara
de combustdo, condicionard o trabalho debitado pela turbina a géas. Desenvolveu-se a
metodologia para o célculo dessa poténcia no item 3.11.

Obtém-se vazdo massica de gas de combustdo a partir da Equagdo (49).

mg= Mar + M GasSin (49)

Determina-se a vazao massica de gas de sintese pela Equagao (50).

. V Gassin* M umoiGas

mGdsSin = - < (50)
V cvre
Onde:

Muoicas € @ massa molecular do gas de sintese, antes da combustdo, encontrada na

Tabela 10;

V cassin € @ vazao volumétrica de gas de sintese, em Nm?/s, calculado no item 3.5;

Venrp € 0 volume de um gas ideal, nas condi¢des normais de temperatura e pressao,

dado como 22,414 Nm?*/kmol ((INCROPERA; DE WITT, 1999).

Determina-se a razdo gas de sintese/ar por meio da Equacgéo (51).

f: . M GasSin (51)

M GasSin+ Mar
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4.4 TURBINA A GAS

Considera-se a turbina a gas, para efeitos de simplificacdo, um equipamento adiabatico.
A partir da estimativa média de equipamentos disponiveis no mercado e encontrados em
“Handbook of Gas Turbines” (BIASI, 2008) foi possivel calcular o rendimento isoentrépico,

dado por 77,4, = 0,8464 . O arranjo geral do equipamento se encontra na Figura 15.

Figura 15 — Esquema da turbina a gas
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Obtém-se a razdo de pressdo para a turbina pela Equacao (52).
r=F/K (52)

Essa relagdo é diferente da encontrada no compressor, devido a queda de pressdao no
pré-aquecedor e na cdmara de combustdo. A temperatura do gas de exaustdo da turbina é um
parametro fixo, obtido por meio da sele¢do dos equipamentos disponiveis no mercado,

calculado no item 4.11.
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A poténcia de eixo gerada pela turbina vem da Equagdo (53), baseada na Primeira Lei

da Termodinamica:

Wio =me-cp, (T, ~ 1) (53)

Sendo a poténcia liquida da turbina a gas a diferenca do que se debita para o

compressor, representa-se a mesma pela Equacao (54).

Wiig =Wr—Wc (54)

Obtém-se a poténcia elétrica gerada pela turbina a partir da Equagao (55).

E prc =Wiig N6 (55)

Sendo 77,,; = 98%a eficiéncia do gerador da turbina a gas, obtida em Antunes (1999).

4.5 CALDEIRA DE RECUPERACAO (HRSG)

A caldeira de recuperag@o produzira vapor a partir do gas proveniente do pré-aquecedor
(ponto 10 da Figura 13). Vé-se seu esquema geral na Figura 16. Como demonstrado por
Valero et al. (1994), simplificam-se célculos termodinamicos dividindo-se a caldeira de
recuperacdo em dois outros componentes: o recuperador de calor e o evaporador. Dessa

forma, a analise do equipamento ocorrera nos itens 4.5.1, 4.5.2 e 4.5.3.
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Figura 16 —Esquema da caldeira de recuperacao
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4.5.1 Pinch Point

Dependendo da composi¢do do combustivel, no caso o bagaco da cana de agucar, e suas
"impurezas", acidos e condensaveis se formam quando se resfria os produtos da combustdo na
caldeira de recuperacdo, o que causa danos no equipamento. De acordo com Ensinas et al.
(2007), a temperatura minima dos gases de exaustdo de uma caldeira com o uso de bagaco de

cana de agucar ¢ de 200 °C. A Figura 17 ilustra o perfil de temperaturas para o pinch-point.

Figura 17 — Perfil de temperatura em fungéo da entalpia para o pinch point.

T10

Tllp
Ts=Tp

T1l

Y

Hllp HI10 H

A Figura 17 mostra o perfil de resfriamento do gas até a interseccdo com o Ts,

denominada como T21p. A temperatura T10 ¢ a temperatura ja corrigida dos gases de
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exaustdo do pré-aquecedor de ar (ponto 10) no diagrama da Figura 13. T21p ¢ a temperatura
de saturacdo do liquido para o estado de pressdo de saturagao.
Para ndo ocorrer uma impropriedade termodinamica, existe um ATp minimo para o

perfil de resfriamento do gés proveniente da turbina. De acordo com Villela (2007), esse valor

se situa entre 10 °C e 30 °C. Utilizou-se para o cilculo AT, =15°C. A Equagdo (56)

corresponde a temperatura corrigida de pinch-point.

T

11p

=T,, + AT, (56)

4.5.2 Evaporador

De forma a garantir a produgdo de vapor a temperatura 7;,, se obedecera a desigualdade

dada pela Equacdo (57), que afirma que a temperatura de pinch-point é necessariamente maior
que a temperatura da agua de alimentacdo advinda das bombas, como se observa na Figura

17.

Tnp_Tzl 20 (57)

4.5.3 Recuperador de Calor

Considera-se uma pequena perda de pressdo no recuperador de calor (VALERO et al.,

1994), que se explicita pela Equacao (58).

P, =P, /095 (58)

O liquido advindo das bombas se transforma em liquido saturado no recuperador, sendo

funcao da pressao no ponto 21 da Figura 17, representado pela Equacdo (59).

Tle = TLiant(PZI) (59)
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A partir da temperatura dada pela Equacdo (59) acima, ¢ possivel obter a entalpia
especifica ,,,.

A energia trocada em cada um dos estados (de acordo com a sua fung@o) permite
determinar as condigdes termodinamicas dos fluidos a saida de cada equipamento.
Considerando que a eficiéncia da caldeira de recuperacdo ¢, de acordo com Villela (2007),

Newp =85 % , tem-se que a temperatura de saida para ambos os fluidos (gases e agua/vapor)

¢ dada pelas Equagdes (60) e (61).

O (60)

0
Ty =Ty =" (61)
Mg-CLe “Mcarp
Sendo que:
Q, =m.-(h, —h,) ¢é o fluxo de calor transferido no economizador; (62)
O yup =mv-(h, —hy,p) € o fluxo de calor transferido no evaporador; (63)

Com base nessas temperaturas, determina-se a area de transferéncia de calor para o
economizador, baseado na metodologia de Valero et al. (1994) que calcula a diferenca média
logaritmica de temperaturas (DMLT) para estimar essas areas. A Equagdo (64) obtém a area

para o economizador.

AT :(Tnp_Tzlp)_(T]1_T21) (64)
“ (Tll _T21 )
ln—2 =77
(TII_TZI)

Obtém-se a area do evaporador pela Equacdo (65).
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AT = (TIO _le)_(Tu _Tl]p)

o (TaTw)
(T, ~T,,,)

(65)

Obtém-se o fluxo de calor util recuperado na caldeira de recuperacao pela Equacao (66).

QSQS = Qs + QEVAP (66)

4.6 TURBINA A VAPOR

Na modelagem do ciclo combinado, optou-se pelo estudo de uma turbina a vapor de

extragdo-condensagdo com duas extragdes intermediarias, devido ao fato de que a usina ja

possui 0 equipamento, como discutido no Capitulo 1. Optou-se, ainda, por desativar a

extracdo de vapor de alta pressdo (extracdo 1 da Figura 7). Observa-se que essa desativacdo

atenderia de melhor forma as necessidades de cogeragdo requeridas, pois o nivel entalpico do

vapor dessa extracdo ¢ muito alto. A Figura 18 ilustra o esquema da turbina a vapor.

Figura 18 — Esquema da turbina a vapor
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Calcula-se a poténcia de eixo gerada pela turbina a vapor por meio da Equagio (67),

baseada na Primeira Lei da Termodinamica:

Vi/TV = (I’;’llz'hlz —(7;113'h|3 +I’;1|4'h|4)) (67)

Sendo h,,, h, e h,, as entalpias especificas de entrada e saida da turbina a vapor.
Calcula-se o rendimento da turbina a vapor por meio da Equacgdo (68).
Wy

Ny = . (68)

h12 'WI12—h13 -m13—h14 *Mia

Obtém-se a eletricidade produzida pela turbina a vapor por meio da Equagdo (69)

(ANTUNES, 1999).

Epry =Wv-ngy (69)

Sendo a eficiéncia do gerador da turbina a vapor obtida em Villela (2007), e considerada

como 7.y, =95%.

4.7 CONDENSADOR

O condensador ¢ um trocador de calor alimentado com vapor saturado de baixa pressao
advindo da turbina a vapor. A funcdo do condensador ¢ a transformacdo do vapor saturado em
liquido saturado de baixa pressdo. Para isso, resfria-se o vapor por meio da troca de calor com
agua advinda da rede externa, produzindo 4dgua quente. De acordo com El-Sayed e Aplenc

(1970), considera-se a agua de refrigeracdo com o comportamento de fluido incompressivel e

tem uma capacidade calorifica constante de ¢, = 4,1868(%)- A 4agua de resfriamento chega ao
g

condensador a temperatura ambiente Ta = 25 °C e sai a uma temperatura Tb = 40 °C . A

Figura 19 ilustra o esquema do condensador.
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Figura 19 - Esquema do condensador
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Calcula-se a efetividade do condensador de correntes paralelas pela Equagdo (70)

(INCROPERA; DE WITT, 1999).

Qq‘gugresf _ M aguaresf * pr ' (Tb - Ta)

Econp =74 = . (70)
Q conp miz- (hyy = hys)
Sendo:
O, guaress: © fluxo de calor transferido para a dgua de resfriamento

Oconp: 0 fluxo de calor perdido devido a condensagao

De acordo com Incropera e De Witt (1999), a temperatura do fluido no lado da ebuli¢ao
ou no da condensagdo permanece essencialmente constante em um condensador. Assim,

calcula-se a efetividade de um condensador de correntes paralelas (&) pela Equagdo (71).

T -T,
Econp = CZO,MiT (71)
b a

Sendo Tb e Ta as temperaturas depois e antes da agua de resfriamento do condensador e

T -onp @ temperatura de condensagao.
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A partir desse valor, determina-se o numero de unidades de transferéncia de calor
quando ocorre uma mudancga de fase. No caso do condensador, a quantidade de unidades de

transferéncia de calor pode ser calculada pela Equacdo (72) (INCROPERA; DE WITT, 1999).

o m[;} (72)
1= &conp

Calcula-se a area total global de transferéncia de calor no condensador por meio da

Equagdo (73) (INCROPERA; DE WITT, 1999).

. 1
AC :mliq.cpw ‘Nn-

(73)

L]C(UVD

Sendo Ac (m?) a superficie de troca de calor, mliqg a vazdo massica de agua de
resfriamento no condensador em (kg/s), ¢ Ugyyp (KW/m2K) o coeficiente global de

transferéncia de calor no condensador. Calcula-se esse valor por meio da relagdo entre a
velocidade da agua de resfriamento circulando através dos dutos do condensador dada pela

Equagdo (74) (INCROPERA; DE WITT, 1999).

1 1
UCOND 2,7698 %

os 10,2476 (74)

agua

Um valor médio comumente aceito para essa velocidade da dgua de resfriamento nos

dutos do condensador é de v, =2m/s (INCROPERA; DE WITT, 1999). Logo,

agua
Uconp =2,2 (kW/m?.K). Selecionou-se um equipamento com area de transferéncia de calor

A. =50 m? de modo analogo ao trabalho de Villela (2007).
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4.8 BOMBAS

Calcula-se o trabalho realizado pela bomba pela diferenca de pressdo de entrada e saida
do fluido dividido pela eficiéncia mecanica. A bomba utiliza energia externa da
concessionaria, pressurizando o fluido por meio da realizacao de trabalho de eixo. A Figura 20

ilustra o esquema da bomba.

Figura 20 - Esquema das bombas
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Obtém-se o trabalho da mesma, em modulo, por meio das Equagdes (75) e (76).

W s

.nszP.dV (75)

. :me 'Vliq'(Ps_PE) (76)

ur

B

Sendo 77, =0,85 a eficiéncia mecanica média considerada das bombas (SILVEIRA,
1990), P e P, as pressdes de saida ¢ entrada das bombas, respectivamente, € v, a massa

especifica do liquido na pressao considerada.

4.9 DESAERADOR

A fun¢do primaria de um desaerador € a remocao dos gases ndo condensaveis (oxigénio

e dioxido de carbono livre) da dgua que alimenta caldeiras e retorno de condensado, haja visto
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que esses gases promovem corrosdo dos equipamentos. Considera-se o desaerador um
equipamento adiabatico, uma vez que as perdas termodindmicas nesse equipamento sdo da

ordem de 0,1%, como afirma Grafte (1987).

4.10 RESTRICOES FISICAS

As restrigdes fisicas se baseiam nas capacidades reais dos equipamentos. Cada
equipamento possui determinado intervalo operacional, que se obedece para garantir a
funcionalidade do mesmo. Como o problema pretende integrar as caracteristicas dos
equipamentos a um caso real, essas restri¢coes fisicas sdo importantes para aproximar o
problema a realidade.

Essas restricoes tém origem em informagdes disponiveis em “Handbook of Gas

Turbines” Biasi (2008) e Kotas (1985).

. Primeira restri¢ao

Em geral, a razdo de pressdo de um compressor disponivel no mercado ndo ¢ maior que

20. Assim, impdem-se essa restricdo ao modelo.

re <20 (77

e  Segunda restricdo

Os limites reais de eficiéncias isoentropicas para o compressor € a turbina a gas sao
demonstrados respectivamente pelas Equacdes (78) e (79), tendo por base o “Handbook of

Gas Turbines” (BIASI, 2008).

Nisor <90% (78)

Nisoc < 92% (79)
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. Terceira restricao

A temperatura dos gases de combustdo se situa abaixo da restricdo dada pela Equacdo
(80), devido ao fenomeno da fluéncia que se caracteriza pela falha do material sob tensdo a

altas temperaturas (CALLISTER, 2010).

T, <1550K (80)

e  (Quarta Restrigdo

As pressoes de alimentagdo e de extragdo da turbina a vapor de extragdo-condensagao,
representadas pelas Equacdes (81) e (82), sdo necessariamente maiores que a pressiao

imediatamente posterior.
Ry> P, (81)

By > By (82)

4.11 SELECAO DA TURBINA A GAS

Algumas propriedades, como o heat rate (HR), a vazdo massica de ar (m, ), a razao de
compressdo (7.) e a temperatura de saida da turbina a gas sdo fundamentais para a

modelagem do sistema termodindmico.

De modo a aproximar o modelo da realidade, decidiu-se por obter esses valores a partir
de estimativas médias de equipamentos disponiveis no mercado, como Biasi (2008).

Para a selecdo de turbina a gas compativel com o processo, Antunes (1999) propde a

seguinte metodologia, adaptada para o uso de gas de sintese:

A. De posse do valor de FEgusin aproximado, calcula-se uma poténcia de eixo

hipotética, como dado pela Equacao (83).
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W Exo
— ‘médio
nTestimado T e (83)
E Gassin
B. Estimando-se uma eficiéncia energética hipotética 7, . . =30%, tem-se a

Equacao (84).

W eixo

médio

= 64,38MW (84)

Antunes (1999) sugere a sele¢dao de equipamentos em um intervalo proximo de poténcia

de eixo. Selecionaram-se seis turbinas a gas na faixa de poténcia intermediaria (64,38+10

MW) em relagdo ao Wy, hipotético calculado. As propriedades desses equipamentos

encontram-se nas Figuras 21, 22, 23 e 24.

Figura 21 — Heat rate dos sistemas de turbina a gas selecionados vs poténcias de eixo

produzidas
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Figura 22 — Heat rate dos sistemas de turbina a gas vs razdo de compressao dos equipamentos

selecionados
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Figura 23 — Heat rate dos sistemas de turbina a gas selecionados vs vazido de gases nas

turbinas a gas
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Figura 24 — Heat rate dos sistemas de turbina a gas vs temperaturas de saida dos gases

Heat Rate vs Temperatura de Saida
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A partir do heat rate médio encontrado, calcula-se a eficiéncia energética média das

turbinas a gas listadas pela aplicagdo da Equagéo (85) (ANTUNES, 1999).

3413

_ 85
nTreal HR ( )

Onde: 3413 ¢ arelagdo entre kW e BTU (ANTUNES, 1999).

E possivel calcular a poténcia de eixo liquida da turbina a gas estimada a partir da

Primeira Lei da Termodinamica, dada pela Equagdo (86).

Mot =+ (86)

E GasSin

Os valores das propriedades da turbina a gds modelada para o sistema de cogeragdo,
obtidos a partir dos valores médios de equipamentos disponiveis no mercado, encontram-se

na Tabela 11.
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Tabela 11 - Propriedades obtidas para a turbina a gas selecionada

Propriedade Valor Médio
Heat Rate 9858,5
Razao de Compressao 15,42

Temperatura de Saida Turbina (T9) (°C) 550,0
Vazio massica na entrada (kg/s) 212,0

Eficiéncia média (77,,,) (%) 35,7

4.12 SISTEMA DE COGERACAO BIG/GTCC PROPOSTO

O sistema de ciclo combinado com cogeracdo e gaseificacdo integrada (BIG/GTCC)
proposto neste trabalho forma-se pela integracdo de todos os equipamentos estudados. A

configuragdo ¢ esquematizada pela Figura 25.
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Figura 25 - Ciclo combinado com gaseificacdo e cogeragdo integrada - tecnologia BIG/GTCC
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A variavel de decis@o para o ciclo de cogeracao ¢ a quantidade de biomassa processada

(Q,), dado baseado na safra processada pela usina e que se encontra na Tabela 3.
A partir da selecdo da variavel de decisdo, & possivel resolver todo o conjunto de
Equacdes (Equacoes (10) até (86)) escritas nos modelos termodindmicos da gaseificagdo de

biomassa e dos demais equipamentos que compdem a tecnologia BIG/GTCC.
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A energia contida no gas de sintese Ecasmn que alimentard a camara de combustdo e a

poténcia teorica de operagdo do gaseificador E. calcular-se-do pelas Equacdes (29) e (31),
respectivamente.

A partir das Equagdes (16), (17) e (18) do item 3.5, € possivel determinar o volume de

ar consumido ¥V 4 e o volume de gas de biomassa V gassio .
A Tabela 12 fornece alguns dos pardmetros obtidos na resolugdo do modelo

termodinamico escrito neste capitulo para a quantidade de biomassa proposta Qb=81,1 t/h.

Tabela 12 — Consumos de ar, biomassa, vazdes volumétricas, e fluxo de energia no gas de

sintese produzido

Propriedade Valor

. 81,1 t/h

0,

. 3
. 43,7 N.m3/s

. 3
v 27,3 N.m?/s
. 3
Vo 16,4 N.m3/s
l.'? 226342,0 kW
. 214604,0 kW
EGdsSt'n

. 337274,1 kW
E coms

. 70349,2 kW
QSQS

Nee 88,9 %
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A Tabela 13 fornece os principais parametros termodindmicos obtidos na resolucdo da

configuragdo estudada, ilustrada pela Figura 25.

Tabela 13 — Principais pardmetros termodinamicos obtidos resolu¢do do modelo BIG/GTCC

Propriedade Valor
Poténcia gerada pela Turbina a gas (Epr) (MW) 45,73
Poténcia gerada pela Turbina a Vapor (Epw ) (MW) 15,89
Temperatura do vapor vivo (T12) (°C) 530,0
Pressao do Vapor Vivo (P12) (MPa) 6,468
Pressao apos o compressor (P6) (MPa) 1,562
Poténcia de eixo do Compressor (Wc) (MW) 62,52

Poténcia elétrica consumida pela bomba 1 (Wb1) (kW) 41,74
Poténcia elétrica consumida pela bomba 2 (Wb2) (kW) 4,96

Poténcia elétrica consumida pela bomba 3 (Wb3) (kW) 103,20

A Tabela 14 apresenta as propriedades termodinamicas de todos os pontos da

configuragdo estudada, ilustrada pela Figura 25.



Tabela 14 — Pardmetros de operacdo do sistema de cogeragdo — Tecnologia BIG/GTCC

Pontos

1

10

11

12

13

14

15

16

17

18

19

20

21

m  (kg/s)

22,53
22,53
49,19
49,19
49,19
162,8
162,8
162,8
212,0
212,0
212,0
212,0
20,89
2,22

18,67
2,22

18,67
2,22

18,67
18,67
18,67

20,89

P (kPa)

500,0
500,0
1.483,9
101,3
1.562,0
1.483,9
1.409,7
109,9
106,6
101,3
6.468,0
8,5
245,0
8,5
101,3
2.145,0
2.145,0
6.468,0
6.468,0

6.468,0

T
°C)

700
700
700
25
378,6
413,6
946
550,0
531,0
200,0
530,0
42,7
134,7
8,5
25,0
42,7
25,0
27,4
27,4

27,4

h (kJ/kg)

298,6
707,6

755,3

3488.,5

2.579,0

2.733,0
178,7
105,0
180,6
106,8
120,9
120,9

120,9

S
(kJ/kg.K)

6,931
8,207
7,102
0,6078
0,3673
0,6071
0,3668
0,3993
0,3993

0,3993

Cp
(kJ/kg.K)

1,004
1,086
1,10
1,30
1,20
1,18

1,13

87



88

A Figura 26 demonstra as poténcias elétricas produzidas pelas turbinas a gas (Eptg) ¢ a

vapor (Eptv) em fun¢do da quantidade de biomassa processada (Q » ). A quantidade média de

bagago de cana de agticar queimado ¢ de Q , = 81,1 t/h.

Figura 26 — Poténcia produzida pela turbina a gas e a vapor em funcdo da quantidade de
bagago de cana de agtlicar processado no gaseificador.
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A Figura 27 demonstra o fluxo de calor recuperado na caldeira de recuperagdo (Q ) €

o fluxo de calor suprido para o processo Q ppocrsso €M funcdo da quantidade de bagago de

cana de agucar processado Q, .
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Figura 27 - Fluxos de calor tuteis produzidos em fun¢do da quantidade de bagaco de cana de
agticar processada no gaseificador.
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A Figura 28 demonstra as vazodes de gas de sintese, ar e gas de biomassa em funcdo da

quantidade de biomassa processada no gaseificador.

Figura 28 — Vazdes de gas de sintese, ar e gas de biomassa em fun¢do da quantidade de
bagago de cana de agtlicar processado no gaseificador.
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A Figura 29 compara as poténcias elétricas produzidas em dois casos distintos: a
configura¢do estudada da Usina Pioneiros que adota a eletrificacdo de seus equipamentos
termomecanicos (CEST) e a configuragdo com a incorporagdo da gaseificacdo de bagaco de

cana-de-aglcar associada a ciclo combinado - Tecnologia BIG/GTCC.

Figura 29 — Comparagdo entre poténcias elétricas produzidas: configuracdo tradicional
(CEST) vs nova configuracdo (BIG/GTCC)
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A partir da Figura 29, observa-se a maior quantidade de eletricidade produzida com a
incorporacdo da gaseificacdo de biomassa em ciclo combinado, aproximadamente 2,1 vezes
maior quando comparada ao caso estudado da Usina Pioneiros.

A Figura 30 ilustra a demanda de calor util da Usina Pioneiros, que se constitui de calor
util para o processo de evaporacdo do caldo e de destilagdo e fermentacdo, tendo um
requerimento de 82 MW.

O processo BIG/GTCC (SQS) constitui-se do total de calor 1til extraido da turbina a
vapor extracdo-condensacao incorporada no ciclo BIG/GTCC no caso de ndo haver queima

suplementar de combustivel na caldeira de recuperacao.
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Figura 30 — Comparagdo entre os fluxos de calor de processo: demanda vs fluxo produzido
com a incorporagdo da tecnologia BIG/GTC (SQS)
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A demanda de calor util do processo evaporagdo do caldo e de destilagdo e fermentacao
sera parcialmente suprida pela configuracdo BIG/GTCC sem queima suplementar (SQS), com
59,84% de suas necessidades de calor atendidas, como demonstra a Figura 30.

Por meio da andlise conjunta das Figuras 29 e 30, é possivel observar que embora a
usina tenha a demanda de calor util de processo parcialmente preenchida, a incorporagdo da
tecnologia BIG/GTCC agrega um aumento considerdvel da produgdo de eletricidade. A
necessidade de calor util se atinge a partir da queima suplementar de combustivel na caldeira
de recuperagdo. Vale salientar que esse recurso obteria mais poténcia elétrica da turbina a
vapor, aumentando a oferta de eletricidade. No item 4.13 verificar-se-a4 a possibilidade de
queima suplementar de combustivel para atingir a demanda de calor util do processo de

evaporacdo do caldo e de destilagdo e fermentacdo da usina.
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4.13 TECNOLOGIA BIG/GTCC COM QUEIMA SUPLEMENTAR (CQS)

Optou-se pela queima suplementar de combustivel na caldeira de recuperacio,
conforme Villela et al. (2007). Considerou-se, para efeito de simplificacdo, uma queima
completa e adiabatica. O combustivel selecionado para a queima suplementar € o gas natural.
Calcula-se a vazdo massica de gas que deve ser queimada na caldeira de recuperagdo pela

Equacao (87).

QCQS = QSQS+ E cos (87)
Sendo:

Ecos = maasn- PCI (88)
QSQS =ma-h, —ma-h,, (89)
Onde:

Qcos € o fluxo de calor recuperado pela caldeira de recuperagdo com queima
suplementar;
QOgps: € 0 fluxo de calor recuperado pela caldeira de recuperagdo sem queima

suplementar;

Ecos : Fluxo de energia fornecido devido & queima suplementar;

PCI ., : ¢ o PCI do gas natural, considerado como 47966 klJ/kg (TUNA, 1999);

Sabe-se que a vazdo massica de vapor mi, que alimenta o turbogerador ¢ uma limitagéo

do equipamento, que se encontra na Tabela 2. Adotando o valor maximo permissivel como o

valor de m., calcula-se a quantidade de gas natural que se queima na caldeira de recuperacao

por meio das Equacdes (87), (88) e (89).
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Calcula-se a quantidade de vapor que alimenta o processo para que se atenda a demanda

de calor util pela Equagao (90).

O processo = Ma- by —mie- hyg (90)

Essas entalpias especificas foram anteriormente determinadas e encontram-se na Tabela
14. Conseqiientemente ¢ possivel calcular a vazdo massica direcionada para o condensador

por meio da Equagdo (91).

mi2 = miz+ mi4 91)

Os valores de mi3 e m4sdo limitagdes do equipamento e encontram-se na Tabela 2. Os
resultados para o caso de queima suplementar (CQS) encontram-se na Tabela 15 e nas Figuras

31,32 ¢ 33.

Tabela 15 - Propriedades termodindmicas do processo com queima suplementar de gas natural

(CQS)

Parametro Valor
Oups (kW) 1356678
M (kg/s) 1,36
E.ZCQS (kW) 65318,7
n.m (kg/s) 38,89
r;113(kg/s) 7,68
31,21

s (kg/s)



Os consumos de calor de cada um desses processos encontram-se na Figura 31.
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Figura 31 - Comparacao entre os fluxos de calor ttil supridos ao processo com e sem queima

suplementar
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Na analise da Figura 31, observa-se que por meio da queima suplementar ¢ possivel

atender integralmente a demanda de calor util do processo de evaporacdo do caldo e de

destilacdo e fermentacdo. A poténcia produzida pelo turbogerador nos casos SQS e CQS se

encontram na Figura 32.

Figura 32 — Comparagdo entre as poténcias produzidas pela turbina a vapor com e sem

queima suplementar
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A Figura 33 mostra a quantidade de poténcia produzida pela turbina a vapor e o fluxo de
calor consumido pelo processo de evaporagdo do caldo e de destilacdo e fermentacdo em
funcao da quantidade de gas natural queimado na caldeira, para a quantidade fixa de Qb==81,1

t/h de bagaco de cana de agucar processado no gaseificador.

Figura 33 — Poténcia produzida pela turbina a vapor e o fluxo de calor consumido pelo

processo em relacdo a vazdo de gas natural queimada na caldeira de recuperagao.
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Demonstrou-se que com a queima suplementar é possivel extrair mais poténcia da
turbina a vapor e atender integralmente a demanda de calor 1til do processo de destilacdo e

fermentag@o. Para a configuracdo proposta, se atendera a demanda de calor util quando

: , . k .
ocorrer uma queima suplementar de gas natural de mgav =1,36 %8 ha caldeira de

N

recuperagao.

4.14 EFICIENCIAS DA PLANTA DE COGERACAO

Obtém-se a eficiéncia de geracdo de eletricidade pela razdo das poténcias elétricas
produzidas pelas duas turbinas, subtraidas dos trabalhos das trés bombas ¢ dividida pela

energia contida no gas de sintese, Equagao (92).
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_ EpTG + EpTV - WBombas (92)

77Elet - .
E Gassin

No caso de queima suplementar (CQS), calcula-se a eficiéncia pela Equagao (93).

E + E - W ombas
77Elet — pTG pTV Bomb. (93)

E Gassin+ E cos

A eficiéncia de geracdo de calor sera o fluxo de calor consumido pelo processo de
evaporacdo do caldo e de destilagdo e fermentacdo dividido pelo fluxo de energia fornecido

pelo gas de sintese de bagaco de cana de agucar, dado pela Equagdo (94)

— Q PROCESSO (94)

77 Calor .
E Gassin

No caso de uso da queima suplementar (CQS), desenvolve-se a Equacdo (95).

_ QPROCESSO (95)

77Calar T e .
E Gassin + E cos

A eficiéncia global da planta sera a razdo da poténcia efetivamente aproveitada no

processo de cogeragdo na forma de eletricidade e calor til, designada pelo termo Ep,,,,;

neste trabalho, dividido pelo fluxo de energia fornecido pelo gés de sintese de bagaco de cana

de aclcar Ecasin, previamente determinado no item 3.11. Obteve-se esse parametro pela

Equacao (96).

_ E.p TOTAL (96)

NGroar =
E Gassin

No caso de queima suplementar de gas natural na caldeira de recuperacdo (CQS),

calcula-se a eficiéncia global pela Equacao (97).



NGroar =

E prora

E Gassin+ E cos

A Tabela 16 mostra os resultados da analise energética realizada.

Tabela 16 — Resultados da analise energética do sistema de cogeracao proposto

Valor (CQS)

Parametro
Ecows (kW)
Ecissn (KW)
Ep,  (KW)
Epy (kW)
Wosomrs (KW)
O processo (kW)

E prora (kW)
77Elet (%)
77Calor (%)

Nerosar (Y0)

Valor (SQS)

337274,1

214604,0

45730,0

15890,0

149,9

49070,0

61620,0

28,7

22,9

51,6

402592,8

214604

45730,0

29952,8

279,1

82000,0

75682,8

27,0

29,3

56,3

97

97)

A Figura 34 mostra o comparativo entre as eficiéncias globais da tecnologia BIG/GTCC

modelada e a eficiéncia global do caso estudado da Usina Pioneiros, conforme demonstrado

no Capitulo 2.
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Figura 34 - Comparativo entre as eficiéncias globais das configuragdes propostas
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De acordo com a Figura 34, o caso estudado da Usina Pioneiros (configuracdo CEST)
tem eficiéncia global maior que as encontradas nas configuracdes BIG/GTCC CQS (com
queima suplementar) e SQS (sem queima suplementar). A diferenga reside na proporgdo de
energia produzida na forma de eletricidade pela tecnologia BIG/GTCC, que ¢ maior. Observa-
se que o caso estudado da usina tem a sua eficiéncia advinda principalmente da geracdo de
calor para o processo de destilagdo e fermentagao.

As eficiéncias e a andlise energética com base na Primeira Lei da Termodinamica
demonstraram ndo ser a ferramenta adequada para o estudo da competitividade do sistema. A
tecnologia BIG/GTCC implementa maior producdo de eletricidade que, de acordo com
Silveira et al. (2003), ¢ um tipo de energia de maior valor agregado que o calor util. Deste
modo, sera necessario realizar um estudo econdémico dos produtos como passo prévio a uma

conclusdo mais elaborada.
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CAPITULO 5 ANALISE ECONOMICA

Neste capitulo, desenvolve-se um modelo econdmico que se aplicara no estudo do
sistema de cogeracdo com o intuito de obter resultados coerentes com a realidade vivenciada
pela usina.

Ao assumir a energia elétrica e o calor de processo como produtos, surge uma questio
fundamental: como alocar custos comuns, como custos de combustiveis e produtos de
processos, relacionando-os com equipamentos de custos conhecidos como turbinas a gas,
turbinas a vapor, caldeiras de recuperacdo e, posteriormente, relacionar tudo isso com
equipamentos com custos pouco conhecidos, como o de gaseificadores de biomassa?

De acordo com Silveira (1990), ndo existe uma resposta tinica, cabendo a cada caso uma
postura distinta. Silveira (1990) ainda discute dez métodos diferentes para a alocacdo de
custos em cogeracdo, cuja diferenca reside na prevaléncia de uma forma de energia sobre a
outra, na distinta contabilizagdo dos custos fixos e variaveis e na qualidade dos fluxos
energéticos.

De acordo com Rubin ez al. (2007), o custo especifico para investimento em uma planta
de ciclo combinado operando a gas natural 3(NGCC) nos Estados Unidos, considerando
penalidades impostas devido as emissdes de CO2, encontra-se na faixa de 1020 até 1416
USS$/kW, valores corrigidos pela inflagdo acumulada até o ano de 2013. Existem poucas
referéncias para a estimativa de custos de instalagdes operando com gaseificagdo de biomassa.
Estudo reportado por Nexant et al. (2005) cita um investimento de 410,5 milhdes de dolares
para a constru¢do de uma hipotética planta IGCC (Integrated Gasifier Combined Cicle) de
grande porte (230 MW) e que pode operar com diversos tipos de biomassa, o que resulta em
um custo médio de aproximadamente 1800 US$/kW (poténcia elétrica instalada). Esse mesmo
estudo cita uma expectativa de retorno desse investimento no prazo de cerca de 20 anos, que
pode ser significativamente reduzido devido aos beneficios de créditos de carbono ¢
incentivos fiscais concedidos pelo governo Norte-Americano (NEXANT ef al, 2005).
Também se menciona que uma planta de pequeno porte (< 25 MW) tem grande custo de
implementagdo (2700-3100 US$/kW), mas plantas de gaseificacdo de grande porte (> 450
MW) ganham beneficios de escala e tém custos mais atraentes (1300-1650 US$/kW).

Silveira (1990; 1994) desenvolveu uma metodologia para a alocacdo de custos em

cogeracdo, adotando alguns conceitos fundamentais que se explicam neste capitulo.

> NGCC Natural Gas Combined Cicle Traducdo: “Ciclo combinado a gas natural”.
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5.1 TAXAS DE INFLACAO NOS PERIODOS REPRESENTADOS

Antes de proceder a analise econOmica, faz-se necessario representar as taxas de
inflagdo no periodo considerado e, posteriormente, realizar a correcdo das equagdes de
alocagdo de custos em cogeracdo. Isso € importante porque as metodologias e equagdes que
calculam os custos dos equipamentos se encontram defasadas em relagdo aos valores atuais,
referentes ao ano de referéncia de 2013.

A maioria das equacdes de alocacdo de custo para equipamentos comuns como turbina a
gas, turbina a vapor, condensadores, trocadores de calor etc., desenvolveram-se no inicio da
década de 90, época em que houve uma grande evolucdo na area de Termoeconomia, com
diversos trabalhos sendo publicados por grupos de pesquisa na Europa e nos Estados Unidos.
Para efeito de padronizacdo, adotar-se-a a inflagdo média norte-americana pelo fato desse pais
ser a maior referéncia economica mundial.

A Figura 35 ilustra a evolucdo da inflagdo dos Estados Unidos da América, calculada

mensalmente no intervalo de 1994 a 2013 (Trading Economics, 2012).4

Figura 35 - Inflacdo Norte-Americana, calculada mensalmente no periodo 1994-2013
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Na mesma referéncia (Trading Economics, 2012), existe uma ferramenta que permite
calcular a inflacdo acumulada dos Estados Unidos da América no periodo considerado. De

Janeiro de 1994 até Marco de 2013 a inflag@o norte-americana acumulada foi de 55,22 %.

* TRADING ECONOMICS, “United States Inflation Rate” Disponivel em: <
http://www.tradingeconomics.com/united-states/inflation-cpi> Acesso em: 20 dez. 2012



5.2 EQUACOES PARA CUSTO DOS EQUIPAMENTOS
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As equagdes de custos dos equipamentos que compdem a planta de cogeracgdo,

excluindo o gaseificador, encontram-se na Tabela 17.

Tabela 17 - Equacdes de investimento nos equipamentos que compdem o sistema de

cogeracao
Equipamento Custo do Equipamento (em US$) Coeficientes
(Atualizados
pela inflacio)
Compressor B. .1 P P B, =613
(FRANGOPOULOS et C, =[ M J( Saida j-ln( Saida J o
al., 1994) B32 —Tc PEntr‘ada PEntrada B32 - 0’9
Pré-aquecedor de ar . 0,6 -
a C — B . mG i (hEntrada B hSm'da) B41 - 3544’5
(FRANGOPOULOS et + U-DMLT
al., 1994)
Camara de Combustdo =
B, -[l+exp(B,, T, - B B, =39,7
(FRANGOPOULOS et C, :( L+ exp(Byy - I _ 242]j B 0995
al., 1994) (Byy —15) (A4 f) -85 —&7) 2 =0
B,, =0,018
B,, =264
Turbina a Gés . —
B. -m B, =4134
(FRANGOPOULOS et Cj = [BSI—GJ (Inre)-[1+exp(Bss - Tyypuse — Be )] BSI 092
al., 1994) s2 Mg 52 =Y,
B, =0,036
B, =544
Caldeira de recuperagio QS 08 0O 0.8 B, =5666
(FRANGOPOULOS et C,=B,- (] +(”A”J +Byy i, + By -1ty —18347
al., 1994) AT, AT, By, =18347
B, =1021,35
Turbina a vapor . —
C, =B, .EpTVOjO B, =2000
(BOEHM, 1987)
Bombas (TUNA e . =
CBombas = BBI ’ WB"mb”SOj] B9 4436
SILVEIRA, 2003)
Condensador (TUNA e . B,, =2222

SILVEIRA, 2003)

Cy, =B, -my
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Adaptou-se a maioria das equagdes de custo contidas neste trabalho do problema
CGAM (FRANGOPOULOS et al., 1994). Atualizou-se essas equagdes para os valores atuais,
considerando a inflagdo média norte-americana calculada no item 5.1. Essas equagdes sdao
teoricas, dependem das varidveis termodindmicas de processo e valem para uma faixa de
poténcia geral.

Adaptou-se as equacdes para alocagdo de custos do condensador e das bombas de Tuna
(TUNA e SILVEIRA, 2003). Assim, a taxa de inflacdo acumulada para esse periodo (de 2003
a2013) ¢ de 25,32 %.

Adaptou-se equagdo para alocacdo de custos da turbina a vapor na faixa de poténcia
considerada (30-40MW) de Boehm (1987), sendo que a taxa de inflagdo acumulada nesse
periodo ¢ de 104,4 %.

O gaseificador ¢ um equipamento de estudo econdmico mais complexo e para a sua

alocagdo de custos dedicar-se-a4 um topico a parte.

5.3 CUSTO DO GASEIFICADOR

Praticamente nao existem referéncias na literatura para alocacdo de custos de
gaseificadores de biomassa de leito fluidizado. Optou-se pela técnica de Boehm (1987) para

obter o custo do equipamento. A Figura 36 ilustra a técnica.

Figura 36 - Exemplo de aplicacdo da metodologia adotada por Boehm.
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Para aplicar tal técnica, se requer as seguintes etapas:
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e Caracterizagdo do equipamento;
o Identificagdo de Zr, Sr e m;
¢ Incidéncia da grandeza de interesse sobre S minimo e S maximo;

e Correcdo do fator “m” por opgdes tipicas de equipamentos.

Com o conhecimento do investimento “Cr” para uma planta de capacidade “Sr”,
calcula-se o investimento “Ci” necessario para outra planta semelhante, mas de capacidade
distinta “S”, desde que se tenha o valor do fator de incidéncia “m”. Essa regra ¢ valida
também para equipamentos e maquinas em particular e, nesse caso, ¢ preciso conhecer o
preco do outro equipamento ou maquina semelhante. A necessaria semelhanca implica

identidade na forma e no material de construcao.

C =C, (ij (98)

Sendo:

C : Custo de equipamento para uma grandeza de interesse S;
m : Fator de incidéncia que indica a escala de economia (0,5 — 1);

Cr : Custo do equipamento para uma grandeza de referéncia Sr;

Os fatores de incidéncia encontrados na literatura para gaseificadores de leito fluidizado
variam muito, de 0,917 (CAPUTO et al., 2005) até 0,485 (PALMER, 1982). Tsatsaronis et al.
(1986) estimam um fator de incidéncia de m=0,67 ¢ um custo total de US$ 2.250.000 para um
gaseificador de leito fluidizado aplicado em uma planta de ciclo combinado, operando com
cerca de 50 t/h de biomassa. Procedeu-se com esses dados, lembrando que se atualizou os

mesmos para os valores atuais de acordo com a metodologia apresentada no item 5.1.

C, =2.819,700US$
m=0,67
Sr =50(ton/ h)



104

S 0,67
C,,s =2819700- (5] (99)

Rearranjando os termos da Equacdo (100).
C, s =205069-0,"" (100)

Sendo: O, a quantidade de biomassa processada (t/h). Esse valor pode ser convertido

para n.u;,-o (kg/s), resultando em:
C, s = 481912 mzo™® (101)

5.4 METODOS DE ANALISE ECONOMICA

Dentre as diversas metodologias de engenharia economica, optou-se neste trabalho pela
abordagem a partir da analise econdmica marginal. De acordo com Tuna (1999), os métodos
de analise econdmica fundamentam-se nos custos e beneficios dos investimentos. Detecta-los
e equaciond-los ¢ a principal tarefa, manipulando as equacgdes da engenharia econdmica,
resultando na escolha da melhor opgao.

A opcdo pela técnica de analise econdmica marginal ocorre devido ao fato de que essa,
segundo Silveira (1990), é a melhor e mais precisa abordagem quando se busca equacionar

custos e encontrar um modelo 6timo de operagao.

5.5 PRINCIPIOS FUNDAMENTAIS DA ENGENHARIA ECONOMICA
Ao avaliar os custos de uma instalag@o ¢ necessario considerar os seguintes aspectos:
e (Custo dos equipamentos, tendo em conta suas taxas de amortizagdo e de

manutencao;

e  Custos dos combustiveis consumidos;
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Utiliza-se a Equag@o (102) para se obter o capital de investimento (US$/s).

Z =1-Cn (102)

Sendo Cn o custo de aquisicdo de cada equipamento e s ' ]a fracio que reparte o

tempo de amortizacdo e manutengdo. Calcula-se essa fragdo pela Equagdo (103).

Cr -
= 3200 ¢N (103)
Onde:

fer é o fator anual de amortizagdo (ano™);
N ¢ o ntimero de horas/ano de operagdo da planta;

@ ¢ um fator adimensional relacionado aos custos de manutencdo e de operagdo,

determinado no item 5.7,

Calcula-se o valor de fcr por meio da Equagdo (104) (SILVEIRA, 1994).

fer=q"(g-Dlg" -1) (104)

Sendo q a expressdo para a taxa de juros calculada pela Equagao (105).

g=1+— (105)

Onde:

r € a taxa anual de interesse;

k: periodo de amortizagdo (anos);
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5.6 INSUMOS ENERGETICOS

5.6.1 Bagaco de cana-de-acucar

Considerou-se duas hipoteses: custo do bagaco de cana de acticar como nulo e custo do
bagago de acordo com Jaguaribe et al. (2002). A hipotese de custo de bagaco nulo existe pelo
fato de que esse muitas vezes ¢ um rejeito industrial, conforme afirmam Castro et al. (2008).
E importante ressaltar que para o setor sucroalcooleiro a hipétese de custo do bagago de cana
de actucar nulo € coerente, pois como mencionado no Capitulo 2, a Usina Pioneiros teve uma

grande estimativa de safra de cana-de-acticar e desperdicou-se parte do bagaco processado.

5.6.2 Gas Natural

De acordo com Comgas (2014), a tarifa média de consumo de gas natural dos

consumidores coogeradores do Estado de Sao Paulo é de 0,0359 R$/MJ.

5.6.3 Eletricidade comprada da rede

A tarifa de energia elétrica para consumidores de alta tensdo — industrias e grandes
consumidores de energia — se divide em duas partes: consumo e demanda. A tarifa de
consumo (tal como para os consumidores da baixa tensdo) se faz em unidades de energia
(R$/MWh) e visa remunerar a energia de fato utilizada, enquanto que a tarifa de demanda se
faz em unidade de poténcia (R$/kW) e visa remunerar o servico de disponibilizagdo da
energia elétrica no sistema.

De acordo com Aneel (2014), a tarifa de demanda média dos consumidores industriais
do Estado de Sao Paulo ¢ de 22 R$/kW. Ja a tarifa de consumo média de consumidores

industriais no Estado de Sdo Paulo ¢ de 314,6 R$/MWh.
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5.7 ESTIMATIVAS DE CUSTOS DE MANUTENCAO

Para o custo de manuten¢@o do sistema de turbina a gas, Silveira (1998) adota o valor de
0,015 US$/kWh, sendo que assume-se o custo de manutengdo da caldeira de recuperagdo
como 0,008 US$/kWh.

Neste trabalho, com o intuito de simplificacdo e pelo fato de que esses valores
mencionados estdo desatualizados, utilizou-se uma taxa anual de custo de operacdo e

manuten¢do de ¢ =10 % do custo global do processo, um valor usual na analise econdomica

de centrais térmicas de cogeragdo e adotado por Silveira (1990).

5.8 CUSTO DOS INSUMOS ENERGETICOS

Os custos dos insumos energéticos que se utilizam no processo de cogeracdo

encontram-se na Tabela 18.

Tabela 18 - Custos do insumos energéticos utilizados na planta de cogeracgdo.

Insumo Custo

*Bagaco de Cana (US$/kJ) Cpic =10-107
SEletricidade Comprada da rede externa (US$/kJ) c, =38 107°

Custo do Gas Natural (US$/kJ) Couy =15,6-10°
"Custo da 4gua de arrefecimento do condensador (US$/kJ) Crguaress =3 1077
Custo de Manutencio e operacio 10% do custo da planta

* Valor do custo do bagaco de 0,012 US$/kg (Jaguaribe et al., 2002). Valor aproximado em kJ, calculado a partir
do PCIBio(b.u) determinado no capitulo 3, e atualizado pela inflagdo no periodo.

® Valor de custo de eletricidade considerando as tarifa médias de consumo e de demanda encontradas no item
4.6.3. Adotou-se cambio de 2,3R$:1USS. Adotou-se a tarifa de demanda para a disponibilidade de poténcia de
IMW.

" Valor de custo de 4gua de arrefecimento obtido em Silveira (1990) atualizado pela inflagdo do periodo.
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5.9 ESTIMATIVA PARA O CAPITAL DE INVESTIMENTO

Definiu-se a metodologia para estimar o capital de investimento da planta de cogeracdo
nos itens 5.2, 5.3, 5.4 ¢ 5.5. De acordo com Silveira et al. (2003), para estudos de sistemas
energéticos, ¢ usual utilizar taxas que variam de 4 %, 8 %, 12 % e 16 %, com o periodo de

amortizacdo do investimento variando de 4 até 12 anos.
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CAPITULO 6 ANALISE TERMOECONOMICA DO SISTEMA DE COGERACAO

Neste capitulo, define-se o conceito de exergia, uma avaliagdo baseada na Segunda Lei
da Termodinamica que fornece uma representagdo da energia util de um sistema. A partir
dessa abordagem, ¢ possivel realizar o estudo termoecondémico do sistema proposto neste

trabalho.

6.1 EXERGIA

Introduziu-se o termo exergia pela primeira vez na Alemanha (TUNA, 1999) como uma
nova denominagdo para o termo “potencial de trabalho”. Aceitou-se esse termo em todos os
paises, menos nos Estados Unidos, onde se adotava o termo disponibilidade.

Segundo Kotas (1985), a exergia de um fluxo atravessando um volume de controle
define-se como o potencial de realizacdo de trabalho da exergia em relagdo as condigdes de
referéncia, ou seja, 0 maximo de trabalho reversivel possivel de se realizar por esse fluxo em
condicdes ideais. De acordo com Tsatsaronis (1993), a exergia define-se como o maximo de
trabalho 1til que se obtém por um portador de energia. Ja de acordo com Wylen et al. (1999),
a exergia se trata da parcela nobre da energia, que ¢ totalmente convertida em trabalho
reversivel.

Segundo Tsatsaronis (1993), a avaliagdo exergética permite complementar a analise

energética da seguinte forma:

a) Em uma melhor medida para avaliacdo da magnitude da energia perdida em relacdo a
energia total fornecida sob a forma de insumo energético;

b) Em uma medida da qualidade (ou do desperdicio) da energia do ponto de vista
termodinamico;

¢) Em uma variavel para definir a eficiéncia racional que ¢ a relagdo entre a exergia do

efeito desejado e a exergia necessaria ao processo, para o sistema energético.

A Figura 37 demonstra a diferenca entre base energética e exergética.
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Figura 37 — Comparagdo entre a base energética e exergética

1(a) - Base energética 1(b) - Base exergética

100 100

FONTE: (TUNA, 1999)

A partir da Figura 37, observa-se que a base exergética é mais representativa na
medida da energia util de um sistema, por somente incorporar a parcela que se convertera em
trabalho reversivel. A base energética também incorpora a parcela de energia que se

convertera em trabalho irreversivel.

6.2 COMPONENTES DA EXERGIA

A exergia total se divide em quatro componentes: exergia fisica epy, exergia quimica
ecy exergia potencial epr e exergia cinética exy (TUNA, 1999). Tendo em vista o escopo
deste trabalho, desconsiderou-se as exergias cinética e potencial, pois representam uma
parcela desprezivel da exergia que se calculou nos processos. A Equagdo (106) representa a

formag@o da exergia a partir de seus componentes.

ex = expy + exgy + exprt exp (106)

6.3 EXERGIA FISICA

A exergia fisica, de acordo com Kotas (1985), ¢ igual 4 maxima quantidade de trabalho
que se obtém quando se traz um fluxo de uma substincia de seu estado inicial para o estado
de referéncia (condi¢des ambiente).

Se obtém o célculo da exergia fisica pela Equagdo (107) (KOTAS, 1985).
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expy =(h —hy) =T, -(s—5,) (107)
Sendo:
h, Entalpia especifica do sistema para o dado estado [kJ/kg];
] Entropia especifica do sistema para o dado estado [kJ/kg.K];
ho Entalpia especifica para o estado morto restrito [kJ/kg];
So Entropia especifica para o estado morto restrito [kJ/kg.K].
6.4 EXERGIA QUIMICA

Segundo Szargut et al. (1988), a exergia quimica ¢ igual & quantidade maxima de
trabalho que se produz quando se traz uma substincia da condicdo ambiente para o estado
morto, por meio de processos envolvendo transferéncia de calor e trocas de substancias, tendo

o ambiente como referéncia.

6.4.1 Exergia Quimica do bagaco

A exergia quimica leva em conta a composicdo do combustivel, assim como a
composi¢do do ar ambiente. Para o calculo da exergia quimica especifica do bagaco de cana
de actcar, adotar-se-20 as caracteristicas propostas por Jenkins (1989), nas Tabelas 4 ¢ 5 do
Capitulo 3.

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

Representam-se pelas Equacdes (108) e (109).

€XQ bag. = PB-(PClBiowm.u)yHhagua- Bagua) T€Xsgua-Bagua (108)

Com:
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Z, Z, Z, Z,
1,0412+0,2160. = 1-0,2499] —= || 1+0,7884 = 11-0,0450 2
Z. Z. Z, Z.
B= (109)
ZO
1-0,303 S[ZJ
ZC
Sendo:
p funcdo das fracdes de massa dos componentes quimicos entalpia de

vaporiza¢do da agua do bagaco de cana de agucar (%);
Z,/Z, fragdo em massa dos diferentes elementos quimicos [%];
Bsgua  fragdo em massa de d4gua no bagaco umido [%];
hsgua 2.442 [kJ/kg]; INCROPERA; DE WITT, 1999);
€Xsua  €Xergia quimica da dgua liquida: [50 kJ/kg] (FIOMARI, 2004).

A Tabela 19 fornece o resultado para a exergia quimica do bagago de cana de acucar in
natura ¢ com 20 % de umidade, de acordo com a metodologia proposta por Szargut et al.

(1988).

Tabela 19 - Exergia Quimica do bagaco de cana de agucar

Elemento PCI (kJ/kg) Exergia (kJ/kg)
Bagaco in natura (50 %) 7320 9652,4
Bagaco (20 % de umidade) 14970 17452,8

6.4.2 Exergia Quimica dos produtos de combustiao

De acordo com a equacgdo global de combustdo (Equacdo (63)), estimam-se os produtos
de combustdo para o gas de sintese. A Tabela 20 relaciona as exergias de todos os

componentes resultantes do processo de combustdo e a exergia quimica do gas resultante.
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Tabela 20 - Exergia Quimica dos elementos resultantes da combustao

Comp n’ de Fracio Exergia Quimica do
elemento (em gas)
mols Molar
(kJ/mol)
CO, 0,5672 0,1223 19,48
H,O 0,80419 0,1734 9,5
N, 2,5869 0,558 0,72
CcO 0,4326 10,0933 274,71
H, 0,2458 0,0530 236,09
€Xgas 4,637 1,00 42,57

FONTE: (SZARGUT et al., 1988)

6.5 O METODO DA ANALISE FUNCIONAL TERMOECONOMICA

Dentre as diversas metodologias de termoeconomia existentes, optou-se neste trabalho
pelo método da analise funcional termoecondmica, desenvolvido por Frangopoulos (1983). A
escolha desse método tem como motivo maior a profundidade da analise, como se explicara a
seguit.

Em 1983, Christos Frangopoulos, aluno de doutorado de Robert B. Evans, um dos
criadores da termoeconomia, aprimorou o trabalho de seu orientador e criou um modelo de
otimizagdo de sistemas térmicos complexos pela determinacdo matematica da funcdo do
sistema e de cada unidade individualmente (FRANGOPOULOS, 1983). Tal método combina
a Segunda Lei da Termodinamica, a partir do conceito de exergia, com uma abordagem
econdmica sobre o sistema térmico. Essa técnica se destaca pela profundidade da analise,
pois, ao estabelecer a economia interna do sistema e as suas etapas, obtém-se um panorama
completo da formagdo dos custos e perdas. Frangopoulos desenvolveu o chamado diagrama

funcional termoecondmico atribuindo o conceito de fungdes exergéticas em base incremental,
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que facilita a transposi¢@o e a visualizacdo de fluxos exergéticos do sistema e a sua posterior
modelagem matematica.

O método consiste em subdividir cada unidade como se tivesse um sistema
termoecondémico proprio, que fica explicitado por cada multiplicador, e, posteriormente,
interpretar a soma dessas sub-unidades com a funcdo objetivo de otimizagdo. Os
multiplicadores, entre cada unidade, se interpretam como a definicdo de custo ou indice
marginal (FRANGOPOULOS, 2003), o que acarreta uma interpretacdo do comportamento de
cada unidade e o seu peso na funcdo objetivo em termos de cada fungdo exergética em base
incremental.

Mensura-se cada fluxo tendo por base a Primeira Lei da Termodinamica (energia), ou a
Segunda Lei da Termodinamica (exergia). Frangopoulos (2003) afirma que a quantifica¢do da
base ndo afeta a obtencdo de um ponto otimo. Utilizou-se ambas as bases com sucesso na
otimizagdo de sistemas energéticos, como demonstra o trabalho de Evans e El-Sayed (1970).
Porém, Evans, Aplenc e El-Sayed (1970) afirmam que a base exergética ¢ mais interessante,
porque da maior dimensdo da magnitude do problema. Partindo de uma base exergética, tem-
se uma melhor visualizacdo da representacdo da producdo e distribui¢do de energia mecanica
e térmica, além do que fica mais claro observar os pontos de geracdo de irreversibilidades.

Frangopoulos (1994), ao otimizar o problema CGAM, optou por trés técnicas de
otimizagdo. A primeira, pelo uso direto de um algoritmo, que encontra o ponto de 6timo das
variaveis de decisdo por meio da técnica de reducdo generalizada do gradiente. Essa técnica €
de implementag@o mais simples e rapida, porém oferece a desvantagem de ndo dar nenhuma
informagdo a respeito da economia interna do sistema. Outro método implementado por
Frangopoulos (1994) foi o modular, que consiste em dividir o segmento em modulos e
iteracdes. Esse método é mais trabalhoso, e, novamente, ndo oferece nenhuma informacao a
respeito da economia interna. Frangopoulos (1994) propds a decomposi¢do do problema
CGAM em sub-unidades da implementag¢do do diagrama funcional termoeconémico € o uso
dos multiplicadores de Lagrange para a sua resolu¢do. Esse método, apesar de ser mais
trabalhoso, oferece a vantagem de se conhecer as etapas formadoras de custo de um sistema

térmico, onde se tem uma analise mais rigorosa.
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6.6 DIAGRAMA FUNCIONAL TERMOECONOMICO E FUNCOES EXERGETICAS EM
BASE INCREMENTAL

O diagrama funcional de cada sistema de cogeracdo compde-se de figuras geométricas,
representando as unidades, ¢ de uma rede de linhas representando as fung¢des unitarias de
distribuicdo em termos exergéticos conforme Figura 38. Essas unidades correspondem aos
componentes reais da planta. Ha, também, unidades ndo reais, chamadas de jungdes e
ramificagdes, que t€m por objetivo juntar ou dividir os fluxos exergéticos de acordo com a

distribuicdo das func¢odes incrementais do sistema.

Figura 38 — Figura geométrica representativa de um diagrama funcional

Yerr

yI'l'I' y['”"['

Yr

Sendo:
Y — fungdes exergéticas;
r — unidade do sistema (r=1,2,3,...);

Yyr, Yrrr, .. — fungdes advindas de outras unidades do sistema ou fungdes externas, o

ambiente ¢ definido como =0

Y, — Produto da r unidade

No diagrama funcional da Figura 39, que tem como base a configuragao da Figura 26, ¢
possivel encontrar quase todos os equipamentos que compdem a configuracdo do ciclo
combinado com incorpora¢do de gaseificador de biomassa. Nao consideraram-se alguns

equipamentos, como o secador, a chaminé, o ciclone, o desacrador, o compressor
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intermediario entre o gaseificador e a camara de combustao e o filtro, pois, como explicado no

Capitulo 4, esses ndo influenciardo de forma significativa o desempenho termodindmico

Figura 39 - Diagrama funcional termoecondémico do ciclo combinado operando com a

integracao de um gaseificador de leito fluidizado, tecnologia BIG/GTCC
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No procedimento a seguir, descrever-se-ao todas as fungdes exergéticas em base
incremental do diagrama funcional referente ao sistema de cogeracdo proposto, ilustrado pela
Figura 39. E importante salientar que esse modelo exergético tem como base o modelo
energético elaborado nos Capitulos 3 e 4. As equagdes para o calculo das exergias de cada

ponto encontram-se no Anexo A. As unidades 1 a 14 correspondem as descrigdes que seguem.
Unidade 1: Gaseificador de Leito Fluidizado Circulante

O gaseificador produz gas de sintese. Realizou-se sua analise energética no Capitulo 3.
Pela Equagdo 12 do item 3.3, obteve-se o PCI (poder calorifico inferior) da biomassa em base
umida. A exergia de entrada no gaseificador € o proprio poder calorifico inferior da biomassa,

em base imida. Calcula-se o fluxo exergético em base incremental pela Equacao (110).

Yo, = PCl o) - Msio (110)

A exergia de saida no gaseificador ¢ o poder calorifico inferior do gas de sintese, em

base umida. Calcula-se o fluxo exergético em base incremental pela Equacao (111).

)71 = PCIg(b.u) * VGa'sSin (111)

Unidade 2: Camara de Combustio

A camara de combustdo queimara gas de sintese, aumentando a exergia da mistura

ar+gas de sintese. Obtém-se seu fluxo exergético em base incremental pela Equacao (112).

Y,=Y,, =mc & —Ma- & (112)

Calcula-se o fluxo incremental advindo do aumento de pressdo realizado no compressor

pela Equagdo (113).

. P
Yy =maeR, Ty ln= (113)

8
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Unidade 3: Compressor

A funcdo do compressor ¢ aumentar a exergia do ar, dada pela Equacao (114).

Y = ma- (g, — &) (114)

Para operar, o compressor utiliza a poténcia mecanica de eixo proveniente da turbina

(unidade 5), calculada pela Equacdo (115).

Yo, =W.=macp, - (T, —T5) (115)

A exergia mecénica devido a diferenca de pressdo para o ambiente distribui-se e
consome-se por todas as outras unidades. A exergia térmica (devido ao aumento de
temperatura no compressor) combina-se com a exergia térmica proveniente do pré-aquecedor
de ar e da camara de combustio na jun¢do (unidade 7, que ¢ ficticia e ndo corresponde a um
componente real da planta). As fungdes exergéticas em base incremental se encontram nas

Equagdes (116) a (120) (FRANGOPOULOS, 2003).

. P P
Y., =ma-R T, -(In—=+1n— 116
34 0 ( P P ) (116)

a
7 10

P

Y,, =ma-R, T, In-L (117)
Fy
. P

Vs =ma-R,-T)-In— (118)
Fy
. P

Y,  =ma-R, T, In-2 (119)

Yy =ma- (&g —&3) (120)
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Unidade 4: Pré-aquecedor de ar

O pré-aquecedor de ar aumenta a exergia térmica do ar, Equagao (121).

Y, =ma-(e] —&]) (121)

Usando a exergia térmica dos gases de exaustdo da turbina a gas, Equagdo (122).

Yy, =ma- (&5 — &) (122)

O produto do pré-aquecedor de ar ¢ dado pela juncdo, Equacdo (123).

Y,, =mc-(g] —¢&l) (123)
Unidade 5: Turbina a Gas

A turbina a gas produz poténcia de eixo, dada pela Equacdo (124).

Y, =W =mo-cpg - (T ~T,) (124)

Utilizando a exergia mecénica advinda do compressor (unidade 3) e a exergia mecénica

advinda da jungdo (unidade 7), obtém-se a relagdo representada Equagao (125).

Vs =mo-(& —&) (125)

A poténcia de eixo Y, se divide em duas fungdes exergéticas em base incremental na
ramificacdo 16. A fun¢do incremental Y, ¢ a poténcia que alimenta o compressor. O restante

¢ a poténcia elétrica gerada pela turbina a gas, que ¢ um produto do sistema, sendo dada pela

Equacao (126).
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Yo = Ep g (126)

Unidade 6: Caldeira de Recuperacio

A caldeira de recuperacdo aumenta a exergia da agua, transformando-a em vapor. A

Equacao (127) representa esse aumento.

Yo=my- (¢, —¢,) (127)

Representa-se a exergia recebida da jungdo 7 utilizada para esse aumento pela Equacdo

(128).
Y, =mo-(e]y —&l)) (128)

Nessa unidade, hd a possibilidade de haver queima suplementar de gis natural
incrementando a exergia. A Equacdo (129) representa esse conceito, de modo analogo ao

explicado no item 4.13.

Yoo = maisn- H gy - PClggy (129)

A fungdo incremental Y, alimenta a demanda de calor do processo de evaporagdo do

caldo e de fermentacdo e destilacdo, sendo um produto fixo, representado pela Equacdo (130).

Yoo = QPROCESSO (130)

A caldeira de recuperagdo também recebe exergia advinda das bombas, que se
determina na analise da unidade 8 (jungao).
A fungdo da caldeira alimenta a ramificacdo 17, sendo depois distribuida para as demais

unidades que compdem o sistema.
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Unidade 7: Juncao

A funcdo da unidade 7 (ficticia), dada pela Equagdo (131), ¢ de aumentar a exergia

térmica do fluido de trabalho (dgua no estado 21) para o estado de maxima temperatura do
ciclo (estado 12). Somente se utiliza parte desse incremento, notadamente (& —&/,),

enquanto que o resto rejeita-se para o ambiente e destrdi-se.

Y7:Yz.7+Y3.7+Y4.7ZmG'(gsT_ngl) (131)

Unidade 18: Ramificacao

O fluxo de exergia advindo da caldeira é posteriormente dividido em trés fluxos, que
alimentardo a turbina a vapor, o condensador e o processo de calor util. Encontra-se na
Equacao (132).

Yo=Y+ Y54+ Y, (132)

Unidade 8: Juncao

A func¢@o da unidade 8 (ficticia), dada pela Equagdo (133), é somar os fluxos exergéticos
em base incremental provenientes das bombas, unindo-os em um unico fluxo incremental que
alimenta a caldeira de recuperagdo. Esses fluxos se devem ao trabalho mecéanico da bomba,

ocasionando o aumento de pressdo do fluido.
Y=Y +Y0s + Y5 (133)
Unidades 9, 10 e 11: Bombas
Assumiu-se que a eletricidade que supre as bombas é proveniente da rede externa

(concessionaria). O fluxo exergético em base incremental que alimenta essas unidades ¢

simplesmente o trabalho realizado pelas bombas para aumentar a pressdao do fluido,
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representado pelas Equacdes (134), (136) ¢ (138). O modelo energético ¢ o mesmo do

descrito item 3.8.

Unidade 9: Bomba do processo

Y0'9: m14'(h18 _h16) (134)

nm‘)

Y9= Wl14‘(513 _‘916) (135)

Unidade 10: Bomba do condensador

Y= s Uy =) (136)
Mo

Yi=mo-(6; — &) (137)

Unidade 11: Bomba Final

y, =M —hy) (138)
Nt

Y =ma- (&) —&,) (139)

Unidade 12: Turbina a Vapor

Alimenta-se turbina a vapor com o vapor proveniente da caldeira de recuperagdo. Ela
transforma parte da exergia desse vapor em trabalho mecanico (poténcia de eixo). A
conseqiiéncia ¢ que o vapor direcionado ao condensador passa do estado de superaquecido ao
estado de vapor saturado. Calcula-se o fluxo incremental que alimenta a turbina pela Equacao

(140).

Y, =mua-&, —miz- &3 —mua- &y, (140)
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A turbina possui uma extragdo intermedidria de vapor que alimenta a necessidade de
calor util do processo de evaporacdo do caldo e de destilacdo e fermentagcdo. O processo € um
produto fixo direcionado para o meio externo e se calcula em base energética. Determina-se

pela Equacgdo (141).

Yoo =0 processo = Miahyy —mis- Iy, (141)

Unidade 13: Juncao

Alimenta-se a jungdo com o fluxo exergético em base incremental proveniente da
turbina a vapor e por um fluxo exergético em base incremental proveniente da rede externa.
Isso acontece porque o sistema opera sobre dois casos distintos: caso haja excedente de
eletricidade produzida, a usina vende esta eletricidade para o meio externo, incorporando
provimentos econdmicos. Caso haja déficit, a usina compra eletricidade da rede externa, de
forma a complementar sua necessidade. O critério de decisdo para o caso de déficit ou
superavit fica definido pela varidvel R, que ¢ a razdo entre a poténcia elétrica requerida e a

poténcia elétrica produzida, dada pela Equagao (142).

(142)

Calcula-se o fluxo exergético em base incremental devido a eletricidade comprada da

rede externa pela Equacdo (143).

Yy,= (I_R)'ER (143)

Calcula-se o fluxo incremental direcionado a rede externa pela Equagéo (144).

Er=Y;+Y,5+Y5, (144)

Calculam-se os demais fluxos incrementais pelas Equacdes (145), (146) e (147).
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Y12: le13 (145)
Ep =Yl3 +Ys.o (146)
Yo=Y, =Y,+Y,; (147)

Unidade 14: Condensador

Alimenta-se o condensador com o vapor saturado proveniente da turbina e com a agua
proveniente da rede externa, produzindo dgua quente. Calcula-se sua funcio exergética pela

Equacao (148).

Yo=mi-(&;—€5) (148)
Calcula-se fluxo exergético em base incremental no condensador pela Equacgdo (149).
Y\ =mis- (65— &13) (149)

Calcula-se o fluxo exergético em base incremental associado ao fluido de arrefecimento

do condensador pela Equagédo (150) (FRANGOPOULOS, 1987).

Y 1= Maguaress -V - (P, = F,) (150)
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6.7 FORMULACAO MATEMATICA DA ANALISE FUNCIONAL TERMOECONOMICA

A avaliagdo do desempenho de um sistema de energia leva em consideracdo os
beneficios e os riscos associados a sua construcdo e operagdo. Quantificam-se esses aspectos ¢
atribuem-se aos seus respectivos valores economicos. Uma fun¢do econdmica que preenche
esses requisitos ¢ o custo total para a construcdo e operagdo do sistema (custo do ciclo de
vida) subtraido de seus beneficios (por exemplo, receita de produtos). Logo, uma funcdo

econdmica genérica para qualquer sistema toma a forma dada pela Equagéo (151).
F:zzn +z ZFOk,n _Zrn.o (151)
n n k n

Na Equacdo (151), o primeiro termo representa o custo dos equipamentos que compdem
o sistema ¢ de sua instalagdo, incluindo taxas, custos de manuten¢do e¢ de operacdo. O
segundo termo representa os custos de recursos provenientes do meio externo, como
combustiveis, eletricidade, calor etc. Podem-se incluir, também, penalidades impostas ao
sistema devido aos seus efeitos colaterais no ambiente, como poluicdo, taxas ambientais e
impostos. O terceiro termo representa os produtos ou servicos supridos pelo sistema, que no
caso ¢ eletricidade e calor.

Obtém-se os termos na Equagdo (151) por uma integracdo ao longo do tempo. Caso se
assuma uma operacdo de estado estacionario, em determinado intervalo de tempo as taxas de
custo podem ser utilizadas, o que facilita a analise. E interessante notar que avaliam-se todos
os termos da Equacdo (151) em unidades monetarias ou fisicas (energia, exergia). Chama-se o
ultimo caso de “abordagem por economia fisica” (FRANGOPOULOS, 2003).

Na analise funcional, expressa-se todos os custos como fungdes matematicas de
variaveis de decis@o previamente selecionadas e que caracterizam a construcdo e operagao das
unidades e as quantidades adquiridas ou vendidas de insumos. Essas fungdes tém a forma

dada pelas Equacdes (152), (153), (154) e (155).

= /n(x,

Z o = Z0(x,Y,) (152)
Lokn =Ty, (Yom) (153)
1—‘n“O:l—‘nHO (YnO) (154)

F=F(x)Y) (155)
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Pela analise do sistema, as fun¢des matematicas calculam a entrada de uma unidade
como uma func¢do do produto original da unidade e de suas variaveis de decisdo, como se

demonstrara pela Equagdo (156).
Y =Y . (x,,Y.) n'=12,..,N n=0,12,.,N (156)

Interconexdes entre unidades ou entre uma unidade e o meio ambiente se revelam por

equacdes da forma da Equagdo (157).

Y, =27, n=12,.,N (157)

Y o=Yuo (158)

Onde IA/ ~o ¢ uma quantidade fixa conhecida de um produto especifico (eletricidade,
calor etc.).

As Equagdes (151)-(158) sdao equagdes fundamentais, que se usam tanto para a analise
como para a formagdo dos custos unitarios médios dos produtos e fungdes. Os custos
marginais se derivam dessas equagdes. Para a analise funcional, ¢ itil escrever um balanco de

custo para cada unidade, dado pela Equacdo (159).
R
Zr = Zn +ZC n’ Yan‘ = cn : Yp
r'=0

n=12,.,N (159)

Se resolve o sistema de equagdes para os custos unitarios médios do produto. Ao
escrever a Equagdo (160), toma-se em consideragdo que o ponto de ramificagdo ndo provoca
qualquer alteracdo no custo unitario da funcdo (produto) que distribui. Além disso, uma

jungdo ndo tem custos de capital, istoé, Zn=0 e n=1+2..,N
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A Equagdo (151) toma a forma dada pela Equagdo (160) quando escrita como uma

fun¢do objetivo.

F(,Y) =2, Zr(x.Y,)+ 3, > T, (V) = 2 T (Y,0) (160)

Equagdes (156) e (157) sdo as restricdoes de igualdade. Frangopoulos (1983) sugere o
método dos multiplicadores de Lagrange para a resolu¢do do problema de otimizagdo, por
razdes que se tornardo claras a seguir. Aplicando-se as restricdes de igualdade na Equagdo

(160), tem-se o Lagrangeano que se escreve na forma da Equacgdo (161).

L = Zzn + zzrom - ZFHUO + zzﬁ’n‘n'(yn.o - Ynﬂ’) + zﬂ’n (Z Yn.n’ - Yn) (161)
n n k n n n'

n' n

As condicdes necessarias de primeira ordem para um extremo sao:

V, L(x,Y,2)=0 (162)
V,L(x,Y,A)=0 (163)
V,L(x,Y,2)=0 (164)

Em particular, a condi¢cdo dada pela Equacao (165).

oL
R 165
Py (165)

n.n'

E uma condi¢do imposta pela Equagdo (163), que quando aplicada a Equacio (161)
resulta na Equagao (166) a seguir.

A =2 (166)

A implicagdo da condi¢do dada pela Equacdo (166) afirma que o multiplicador de

Lagrange A,, associada a entrada Y, . € igual ao multiplicador de Lagrange A, associado a
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saida Y,. Dessa maneira, reescreve-se a Lagrangeana da Equacdo (161) de uma forma mais

conveniente, dada pela Equacao (167).

L= z(rn - ﬂn ' Yn ) + zz(rom - )l’Ok.n : YOk.n ) - Z(rnﬂ - ﬁ’n.O ' Yn.O) (167)
r n k r
Onde:
N
L,=Z,+Y A, Y, n=12,.,N (168)

As condicdes determinadas pelo conjunto de Equagdes (162), (163) e (164) aplicadas a
Lagrangeana da Equagdo (155) resultam nas Equacdes (169) a (172).

Vy>. I, =0 (169)
or
A, == 170
s (170)
Aokn = e (171)
' aYO/(.n
r
PR (172)
RC)

A solucdo do sistema de Equagdes (169), (170), (171) e (172) obtém os valores 6timos
para o conjunto de variaveis X, y € A. Note que, se um produto ndo ¢ uma quantidade fixa
(pré-determinada), a solugdo do problema proporciona também a taxa de producdo Otima.
Para um produto com quantidade fixa, ndo ha qualquer necessidade de se conhecer a fungio
I',(,,). Dessa forma, o seu termo correspondente ndo aparecera na Lagrangeana da
Equacao (167).

As Equagdes (169)-(172) levam a interpretacdo dos multiplicadores de Lagrange como
indicadores econdmicos: se define cada A como o preco marginal (custo ou receita) da
correspondente fun¢do Y (produto). Assim, os multiplicadores de Lagrange revelam mais um
aspecto da economia interna do sistema. De acordo com Frangopoulos (2003), essa ¢ uma das
principais razdes para a escolha do método dos multiplicadores de Lagrange para resolver o
problema de otimizacdo. Outra razdo ¢ que o método conduz facilmente a decomposicao, o

que facilita a solug@o de problemas complexos de otimizagao.
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6.8 SELECAO DAS VARIAVEIS DE DECISAO

Dentre as inimeras possibilidades de variaveis de decisdo, € conveniente seleciona-las
de modo a simplificar o problema de otimizagdo. Como a fun¢do objetivo tem por base a
minimizagdo dos custos de equipamentos e de operacdo, ou seja, um critério econdmico, ao
selecionar-se as variaveis dos equipamentos que t€ém maior peso na fungdo objetivo, tem-se
um modelo simplificado e bastante aproximado de otimizagao.

As varidveis mais significativas sobre o ciclo sdo aquelas associadas aos equipamentos
turbina a gas e turbina a vapor, que sdo dois componentes de grande peso econdmico na
funcao objetivo. De acordo com Valero et al. (1994) e Evans e El-Sayed (1970), € usual, ao se
otimizar problemas de cogerag@o, optar por variaveis de decisdo relacionadas as pressoes e a
temperatura de alimentag@o desses equipamentos.

Foram selecionados como variaveis de decis@o os seguintes parametros:

7. = Razdo de pressdo do compressor;
T, = Temperatura na saida da camara de combustdo (entrada da turbina);
T,,= Temperatura do vapor vivo gerado pela cadeira de recuperagao;

P, =Pressao do vapor vivo gerado pela caldeira de recuperagao.

Resultando em:

x= (¢, Ty, Ty, Py) (173)

6.9 DETERMINACAO DAS FUNCOES INCREMENTAIS DE ENTRADA EM FUNCAO
DA SAIDA

De acordo com Frangopoulos (2003), de modo a facilitar a modelagem matematica e a
obtencdo de uma resolugdo apropriada, ¢ conveniente escrever os fluxos exergeticos em base
incremental de entrada em fung¢éo da saida, ou seja, como fun¢do do produto da unidade e de
suas variaveis de decisdo. Demonstrou-se esse artificio no item 6.7 pelas Equagdes (156) e
(166). De modo semelhante, as expressdes de custo dos equipamentos, que se encontram na

Tabela 17, também se escrevem como funcao do fluxo exergético produzido pela unidade.



Y =Y (x

n.n . n’

Zn :Cn(‘xn’Yn).T

Y,) n=0,1,2,3...14
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(174)

(175)

As Equagdes (176)-(211) representam os fluxos exergéticos em base incremental e as

equacodes para custo de investimento dos equipamentos.

Unidade 1: Gaseificador

Z = 481912~(#)0’67 T
PCI TAV

glbu)

0.1 .

PCIg(bAs) N VGa'sSin

Unidade 2: Camara de Combustio

7 :( B, '[l+eXP(Bz3 T _324)] j.r
P\ By ())&l —€))

P

R, T, -In(:1)

5

Y3.2: T T
(I+/)& —&

Unidade 3: Compressor

Z3=[ B, -1rc - In(re) Y3JT
(By, —11c) (&6 — €5)

— cpa '(Té_TVS)Y
53 7 3
(&6 = &5)

(mmo'PC]B[O(bAu) +mar‘har)'TAV Y

1

_

77 gas

(176)

(177)

(178)

(179)

(180)

(181)
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Unidade 4: Pré-Aquecedor de ar

. 0,6

Z4: B41 . mG'CpG'(Tl)_TIO) T (182)
(g7T—g6T)-ma U-AT,
R T, (1n(1;6) +incBy

Y7,4 = ! 0 'Y4 (183)

(67 = &)

, G-l -a)

184
34 ($3T _gZT) 4 ( )
Unidade 5: Turbina a Gas
7 _(Bm ‘ln(”r)'[l"‘eXp(Bsf];_254)])2_ (185)
s =
(Bs, =n7)-cpg - (T = Ty)

R, T, In(-)
v,

Y, = - (186)
I+ f)-eps (T - Ty)

rT
(& — &)

:ch'(Ts_T9) (17

7.5

Unidade 6: Caldeira de Recuperacio

0,8 h h 0,8
By, - {M} +( 12p 211’} ( Y ]+ Be, Y,
Z ATEC ATEV 812 - 821 (812 - 821)

.= z (188)

1,2
+B63 |: h12 _h21 } 'Y61,2
(&, —€2)epg - (T, —T}))
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(h12 _hzl)'Ra T, -In(B, / B,)

= . (189)
. (&1, —&2) - cpg - (Lo —T,)-(1+ f) ‘
_ (hlz _hzl)'(ngo_ngl) Y 190
76 = 6 (190)
(6, =&3) cpg - (Ty, = T}) - (1+ 1)
Yoo = — . nfl4’V14'(Pls_P14)+ml5.’V14'(37_1)15)":’"21"/14’(1)21_1.)20) Y, (191)
(mia+mis+ma)- (&, —&,) + vy, - (ma- (P — By) +mis-(B; = Ps) + ma- (P — Py))
YO.6 = fGasN .HGasN/((1+fGasN) (811; -81];))). Y6 (192’)
Unidade 7: Juncao
€T —ST
Y3A7 = ( . TS) 7~ 17 (193)
(I+1)-(& —¢&1)
€T —ST
Y4A7 = ( ! T6) T 'Y7 (194)
(I+1)-(& —&1)
T T
a4+ )) (88T 87T)_Y7 (195)
(1+f)‘(‘98 _‘911)
Unidade 8: Jungao
Y, = mia-vy - (P = By) Y, (196)

Vig - (mia- (Bg = By) +mis- (B; = Bs) + ma- (P — Py)

Y, = mis-vy, - (P; - Ps) Y, (197)

Vig - (ma-(By = B,) +mis- (P — Ps) + mar- (P — Py)




Y, = mai- Vi - (P — Py)

. . . 2L
Vig - (mia- (Pg = Py) + mis- (B; — Bs) + ma- (P — Py))

Unidade 9: Bomba

Y, = mia- (g —hyg) _ 1 Y,
Mo Mo “Miro

Z, =(4436-(¥,)*")- 7

Unidade 10: Bomba

mis- (h, —hys) 1
Yor = - 2 = Y
Mo Mo Mo

Z,, = (4436-(%,)*")- ¢

Unidade 11: Bomba

no-(hy — h
Yon = o (g = i) = 1 1
w1 Mot "M

z,, =(4436-(1,)""")-
Unidade 12: Turbina a Vapor
Z,, =(2000-(v,,)"7)- 7

Y o =M ((m14+m15+m21)-812—m14-814—mw'813)_ 1
612 = =

. . . X .YIZ
(m14+m15+m21) 77le 7711]2

133

(198)

(199)

(200)

(201)

(202)

(203)

(204)

(205)

(206)



Unidade 13: Juncio
Yo=R-Y;
Yo :(I_R)'le

Unidade 14: Condensador

2222-Y,
Z, :(—”)-r
h13 _hIS

Y, =r;z (3—65) =
6.14 13 ( 13 15) (hls_hls)

Yy, :maguares_/"V~fP (Pu _Pb) _

(&5 —&15)

14

v-f, (B —F)

cpy (T, = T,)

6.10 SELECAO DOS PRODUTOS FIXOS

14

134

(207)

(208)

(209)

(210)

@211)

Decidiu-se explorar as possibilidades de uma central de cogeragdo BIG/GTCC

dois produtos fixos, dados pelas Equacdes (212) e (213).

Ep roras = E Prg + E pryy =100 MW

O processo =82 MW

semelhante a da Figura 9 e que produza 100 MW de eletricidade e atenda a demanda de

processo de 82 MW de calor util semelhante a Usina Pioneiros. Desta maneira, optou-se por

(212)

(213)
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Observa-se que a partir da definicdo desses dois produtos fixos, se resolvera todo o
conjunto de equacdes do modelo termodindmico descrito nos Capitulos 3 e 4 e do modelo
exergoecondmico escrito nos itens 6.6-6.9 ao se selecionar as quatro variaveis de decisdo
propostas no item 6.8.

Na formulacdo da central de cogeracdo, os equipamentos obedecerdo as restricoes
fisicas impostas pelo item 4.10. Essas restrigoes sdo fundamentais para aproximar o modelo
de cogeracao a realidade dos equipamentos disponiveis no mercado.

O turbogerador obedecera as restricdes do equipamento disponivel na Usina Pioneiros,

sendo que esses intervalos de restricdo se encontram determinados na Tabela 2.

6.11 CUSTO DOS INSUMOS ENERGETICOS

Os custos dos insumos energéticos foram definidos no Capitulo 5. Para este modelo de
otimizagdo, considerou-se o bagaco de cana de agucar com custo nulo e com custo semelhante
ao encontrado na Tabela 18. Considera-se a hipotese do custo do bagaco nulo devido ao fato
de que esse ¢ residuo abundante e desperdigado por grande parte das usinas sucroalcooleiras,

como explicado no Capitulo 1.

6.12 PARAMETROS ECONOMICOS DA PLANTA

Adotou-se como referéncia uma taxa anual de juros r = 8 % e um periodo de
amortizacdo de k = 10 anos, o que resulta em um fator de recuperagdo de fcr=0,5.
Considera-se a taxa de manutencgdo e operagdo como de ¢ =1,1 (10 % do custo global do
processo) e o numero de horas de operacdo da planta é N = 4914 h/ano, conforme os dados da
Tabela 3. A partir desses valores é possivel calcular 7(s™'), a fracdo que reparte o tempo de

amortizacdo e manutencao da planta, de acordo com a metodologia demonstrada no item 5.5.

6.13 APLICACAO DA ANALISE FUNCIONAL TERMOECONOMICA AO PROBLEMA
DE COGERACAO PROPOSTO

O objetivo da otimizagdo em pauta consiste na minimizagao do custo total de aquisicao

e operagdo (L) da planta de cogeragdo proposta. O sistema de cogeragdo proposto neste
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trabalho opera em paridade térmica, isto é, o fluxo de calor fornecido ao processo ¢ igual a
requerida, enquanto que a energia elétrica se compra da concessiondria, e, em caso de
excedente, se vende. Optou-se por trabalhar com otimizagao de produto fixo, que sugere taxas
de producdo fixas dependentes de grandezas conhecidas. O unico produto ndo fixo sera a
eletricidade produzida pela turbina a vapor, que se calculara de modo a complementar as
necessidades estipuladas de produto fixo de eletricidade global o que dependera da
viabilidade econdmica de sua venda.

Simplifica-se o problema de otimizacdo escopo deste trabalho, pois se considera que o
sistema opera em regime permanente e a estrutura do problema ndo mudara com o tempo.

Neste problema, tendo em conta o diagrama funcional da configuragdo BIG/GTCC

(Figura 39), a Lagrangeana toma a forma da Equagao (207).

14
L(x, Y’/’i) = Z[F(n) - //i’(n) 'Y(n)]"'r(n _/101 'YoAl +r5.0 _ﬁs 'YsAo + r13.0 - 2’13 'Y13A0 _ﬂs 'Ys.o + r0A13

n=1

_2’0.13 'Y0.13 +F0.9 _10.9 'Y0.9 +r0.10 _2’010 'YoAlo +r0A11 _2’0.11 'Y0A11 +r0A14 _10.14 'Y0A14 +r0A6 _ZOAs 'YoAs

(214)
Sendo:
Ly =2 +4, %, (215)
Loy =2, +4 Y, + 41, (216)
Loy =Z5+ 45155 (217)
Ty =Zy+A Yy +4 Y, (218)
U =Zs+ 4 Y5+ 4, Y5 (219)
Do =Ze+ A Yo+ 4 - Yoo+ A - Yoo + Ao Yo (220)

1—‘(7>:/12'Y2,7"'/13'Y3.7"'ﬂ“4'Y4.7 (221)



F(8) :/L) You +/110 Yiog +/111 Yig

1—1(9) = Z9 +ﬂo,9 'K).9

I

10) = ZlO +/10.10 )

Y,

( 0.10
r(ll) = Zn +ﬂo.11 'Y.o.u
1—‘(12) =Z, +/112 Yo

F(l}) = /112 Y +/10.13 ’

r(14)
Lo = CBAG Y,
Isg=C, Y5

Los = Coun Yos = Coaoy -

Iy,=C, Y,

el 0.9

Loo=Cu Yoo

rou = Cel 'You
r(113 = Zel ‘Y0A13

Y,

0.13

= Zl4 +ﬂ“6 'Yé.14 +ﬂo.14 'Y0.14

GasN

H

1= Cpug My, .PC[BIO(b.u)

GasN

137

(222)

(223)

(224)

(225)

(226)

(227)

(228)

(229)

(230)

(231)

(232)

(233)

(234)

(235)
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1—‘0.14 = CaguaArref ’ Y().14 (236)

Liso =C, -3 (237)

Representa-se a forma completa da fungdo Lagrangeana pela Equacdo (238).
L(x, y,2) =
L+ L, A+ LA L A L AL+ Ly + L+ L+ L, 2, +
Aoy Yor =4 N+ A Y, + 4 Y =4 Y+ 4 Yo -4 Y+ 4 - 1y,
A Y= A Y+ Ay Y+ 4 Yo —As Yo+ Ay Yy + A - Yoo+ A - Yo
+ s Yos A Yo+ A Yoy + 4 Yig + A Yo + Ay Yog + A - Vg + A - Y '36005'4914L
+ Ao Yoo = Ao - Xo + Ag10 - Yoro = Ao - Yio + Aory - Your =AY + 46 - Yoo h ano
— A Yo+ A Y + Ao Yous + A6 Yors + Ao Youu — Ay - Yo + 10y — Aoy - Yo
+ 050 = A Ysg = A Yoo + T30 = Ay - Vs + Loy = Ay - Yous + Lo = Ago - Yoo + 10
—Aoto  Yoro ¥ Ton = Aoir - Your #To1s = Aons - Yous +Tos —Aos - Yoo

(238)

A partir das condigdes de otimo da fungdo Lagrangeana, definida pelo conjunto de

Equagdes (162)-(164), é possivel exprimir as Equagdes (239) a (241).

oL

—=0 239

™ (239)
oL

L) 240

7 (240)
oL

%o 241

) (241)

A partir das condigdes de otimizagdo definidas pelas Equagdes (163)-(166), obtém-se o
sistema de equacdes que proporciona os multiplicadores de Lagrange, dados pelas Equagoes
(242)-(262).

al—‘0.1
oY,

Aoy = =Cpy (242)



_ Oy

Age = =C
0.6 8Y0'6 GasN
or
/1049 = aTOB =C,
0.9
or’
Aoro = aYO‘IO =C,
0.10
ol
’10.11 = aYO‘“ = Cel
0.11
or’
A1z = GYOAB =C,
0.13
or’
2’0.14 = aYOAM = CaguaArrc{f
0.14
o _a, o,
(i = 0.1
oY, oY, 0y,
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g % i, O, Oy, Oy 254
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PICLE B A 5 R JCE 5 R L (255)
oY, oY, 07, 07,

A = % =1 Yy + A, o5 + A, Y15 (256)
oY, oY, oY, oY,
o, 0oZ 0Y,

9 = = Aoo - (257)
oY, oY, oY,
0 — arlo — 6210 + /1010 . a)]0410 (258)
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,111 :%2%4_10“ .aYO»ll (259)
ov, v, " oy,

/112 — arlZ — aZIZ +/16 . a},6412 (260)
oY, oY, oY,
or oY, 0Y,

A = GYB =Aois a;;'ls + A, aIYZ'B (261)

13 13 13

ﬂ/]4 — al—‘14 — aZl4 + ﬂ/()A]4 . aY0414 + ﬂ/(, . aY6414 (262)

oY, oY, oY, oY,

Substituindo as fungdes por suas expressdes, tem-se o sistema de equagdes que permite
obter os multiplicadores de Lagrange dos fluxos exergéticos do diagrama funcional
termoeconomico. Observa-se que nas fungdes exergéticas em base incremental relacionadas
aos insumos (combustivel, eletricidade, agua de resfriamento etc.), os multiplicadores de

Lagrange associados a esses fluxos serdo os proprios custos dos insumos. Se interpretam esses
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multiplicadores, como explicado no item 5.7, como custo marginal das unidades e os avaliam-

se em termos da economia interna do sistema, conforme afirma Frangopoulos (2003).

6.14 RESULTADOS — ANALISE FUNCIONAL TERMOECONOMICA

O problema de analise funcional termoecondmica proposto neste trabalho ¢ um sistema
de equacdes ndo-lineares, o que requer que sua resolugdo seja feita por programacao nao-
linear. Escreve-se e resolve-se esse problema com o auxilio do software Engineering Equation
Solver — EES — Versdo 6.883 (KLEIN; ALVARADO, 2011). Esse software se destaca pelo
layout simplificado e pelo fato de possuir as tabelas termodindmicas de variaveis como
entalpia e entropia dos principais elementos, facilitando os calculos.

Apoés a definicdo de todo o conjunto de equacdes exergoeconOmicas e a de seus
produtos fixos, optou-se por obter o ponto de 6timo das variaveis de decisdo da fungdo
Lagrangeana com o auxilio de um algoritmo de otimiza¢cdo numérica, de modo analogo ao
que sugere o trabalho de Frangopoulos (1994). Utilizou-se o algoritmo de minimizac¢io
disponivel no programa EES, que utiliza a técnica de otimizagdo baseada no método de
Quasi-Newton. O fluxograma do programa escrito para obtencao do ponto de 6timo da funcdo

objetivo se encontra na Figura 40.
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Figura 40 - Fluxograma do programa de simula¢do-otimizagao nao linear escrito no EES
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O ponto de 6timo da fungdo Lagrangeana para as variaveis de decisdo selecionadas e as

hipoteses de bagaco de cana de aglicar sem custo € com custo encontra-se na Tabela 21.
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Tabela 21 - Ponto de 6timo da funcdo objetivo modelada

Variavel de Valor do ponto 6timo — Sem Valor do ponto 6timo — Bagaco
decisio custo do Bagaco com custo

r. 19,98 20

7, (K) 1311 1312

T, (°C) 424,7 4224

P, (MPa) 6,234 6,234

L (US$/ano)  2,128-10’ 2,605-107

Por meio do resultado do ponto 6timo obtido, que se encontra na Tabela 23, ¢ possivel
observar que ndo houve mudanga significativa nos valores das variaveis de decisdo para os
dois casos: bagago de cana-de-agiicar sem custo e com custo. Pode-se observar que a funcdo
objetivo teve um incremento consideravel quando considerado o custo do bagaco, sendo que o
valor do custo de implanta¢do e operacdo da planta (L) aumentou cerca de 20 %. A Tabela 24

mostra algumas das variaveis dependentes selecionadas.

Tabela 22 - Variaveis dependentes selecionadas no ponto 6timo da funcdo objetivo modelada

Variavel Valor no ponto 6timo — Valor no ponto 6timo — Bagaco
Sem custo do Bagaco com custo
C 113,3 113,2
Q, (t/h)
. 0
maasn (Kg/s)
. 328.0 327,3
me  (Kg/s) ’ ’
. 38,89 38,89
my (Kg/s) ’ ’
C 79663,2 79894,5
E pre (kW)
. 20336.8 20105,5
E pry (kW)
82000 82000

Q PROCESSO (kW)



144

O investimento na planta, para o caso de bagago de cana-de-agtiicar sem custo, diluido
no intervalo de tempo adotado de k = 10 anos conforme item 5.12, se faz com a Equagdo
(256).

I, =L -k (256)

Planta

I e = USS$ 212.800.000,00

Sendo:
L= Fung@o objetivo, representa o custo de implantagio e operagao da planta (US$/ano)

k= Periodo de amortizacio;

Esse wvalor resulta em um custo para implantagdo e operagdo da planta de
aproximadamente US$ 212.800.000,00 diluido no intervalo de tempo de 10 anos. Esse valor
se encontra dentro do intervalo do estudo de Nexant et al. (2005) para plantas de gaseificacdo
de biomassa de pequeno porte. Nao se adotou, para efeito de calculo, subsidios
governamentais e créditos de carbono concedidos devido a menor emissdo de gases
poluidores desse tipo de tecnologia.

Para efeito de analise, decidiu-se avaliar o comportamento da fungdo objetivo no ponto
otimo encontrado com outro caso em que as variaveis de decisdo e a fungao objetivo assumem

outros valores. Esse caso é:

e (aso A: Neste caso as variaveis de decisdo t€m o mesmo valor encontrado no
modelo termodindmico descrito no capitulo 4, cujos parametros se calculou no
item 4.12, que consiste do modelo energético da incorporagdo da tecnologia

BIG/GTCC sem a aplicagao da técnica de otimizacdo das variaveis de decisdo;

Para a abordagem das Figuras 41, 42 e 43, adotou-se a hipdtese de que a eletricidade ¢
um produto ndo-fixo, para que seja possivel estudar a influéncia das quantidades processadas

de biomassa e de gas natural na funcao objetivo.
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Na analise da Figura 41, observa-se a tendéncia que adquire a fungdo objetivo para cada
caso selecionado de variavel de decisdo. O caso 6timo possui 0 menor custo de implantacdo e
operacdo (L) em relacdo aos demais casos para a quantidade de biomassa calculada no
intervalo de 110-120 t/h, que é o que aproximadamente processara a usina para atender as
quantidades de eletricidade e calor util definidas. Observa-se que o Caso A, calculado no
Capitulo 4, ndo € o ponto 6timo de operagdo desta planta, provando que ¢ possivel aumentar a

produtividade dos equipamentos por meio da técnica de otimizagao.

Figura 41 - Comportamento da fung@o objetivo (L) em relacdo a diferentes casos de variaveis
de decisdo.

Funcgao Objetivo - Comparagao entre Casos
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Na analise da Figura 42, ¢ possivel observar que, para o ponto 6timo encontrado, o calor
consumido pelo processo ¢ constante. Isso ocorre porque a demanda de calor util ¢ um
produto fixo, que se atende independentemente das variaveis de decisdo selecionadas. Nesse
caso, para atender a demanda de calor, a Usina queima gas natural por meio da queima
suplementar (CQS). Essa queima cessara a partir do ponto em que houver bagaco suficiente
para atender a quantidade de calor util requerida do processo. A eletricidade produzida pela
turbina a vapor se mantém constante devido ao fato de que o turbogerador, além de ter de
alimentar o processo de calor com sua extragdo intermedidria, esta sujeito as restricdes do
equipamento que se encontram na Tabela 2. A eletricidade gerada pelo turbogerador ¢ um
produto ndo fixo assim como a eletricidade produzida pela turbina a gas, que aumentara,

conforme se processa mais biomassa.

Figura 42 - Energias produzidas e consumidas no sistema de cogeracao
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Na analise da Figura 43, se avalia o comportamento da fung¢do objetivo em relacdo a
quantidade de gas natural consumida durante a queima suplementar (CQS) realizada na
caldeira de recuperacao.

A funcdo objetivo tem um valor muito elevado quando se queima gas natural. No ponto
de o6timo obtido, que se encontra nas Tabelas 21 e 22, ndo ha queima suplementar de gas
natural, sendo as demandas dos processos garantidas integralmente pela queima de bagaco de
cana-de-agticar. No caso da Figura 43 ndo se adotou o critério de eletricidade como produto
fixo. Logo, o ponto de 6timo obtido é o global. Observa-se que esse se encontra no intervalo
de 100-110 MW de poténcia elétrica total gerada. E possivel verificar, também, que, para as
variaveis de decisdo obtidas, tem-se um aumento do valor da fun¢do objetivo se mais bagaco

de cana de agucar for processado depois do ponto 6timo.

Figura 43 - Funcdo objetivo vs poténcia total gerada e consumo auxiliar de gas natural no
processo (CQS).
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6.15 RESULTADOS — ANALISE DE SENSIBILIDADE

Por meio da andlise de sensibilidade ¢ possivel avaliar como se comporta a funcdo
objetivo variando uma determinada variavel de decisdo e o custo do insumo energético
principal. Frangopoulos (2003) afirma que pardmetros econdmicos t€m um comportamento
incerto, por isso ¢ necessario investigar mais a fundo o efeito de cada uma dessas variaveis de
decisdo na composicdo da fungdo objetivo e determinagdo do ponto 6timo de operagdo. Esse
ponto de 6timo ¢ o obtido para eletricidade e calor como produtos fixos, conforme item 6.10.

A Figura 44 ilustra que a variavel de decisdo rc (razdo de compressdo) tem peso
significativo na fungdo objetivo. Nota-se que o ponto 6timo obtido para rc é relativamente
alto, quase no limite operacional do equipamento. E possivel observar, também, que o custo
do bagaco de cana de agucar demonstra ter um peso consideravel, incrementando o valor da
fungdo em cerca de 20 % no intervalo do ponto de 6timo obtido (rc = 19-21). A funcdo

objetivo diminui significativamente o seu valor até atingir o 6timo.

Figura 44 - Analise de sensibilidade — Razdo de compressao
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A Figura 45 ilustra a varidvel de decisdo temperatura de alimentagdo da turbina a gas,
que demonstra ter uma influéncia consideravel no comportamento da fun¢do objetivo. O
ponto de 6timo obtido se encontra no intervalo de 1300-1320 K.

Observa-se que a temperatura de entrada do géas na turbina a gas tem um 6timo mais alto
que a do modelo energético sem otimizacdo. Um dos motivos para a baixa temperatura no
modelo energético sem otimizacao € o uso do gas de sintese de bagaco de cana de agucar, que,
por ser um combustivel energeticamente pobre, necessita da inser¢cdo de uma quantidade
maior de gas na camara de combustdo que outros combustiveis de maior PCI. Com maior
quantidade de gas entrando no volume de controle, a temperatura ¢ substancialmente
reduzida. O modelo de otimizacao buscou contornar esse problema elevando a temperatura do
gas na entrada da turbina a gas, de modo a melhorar a eficiéncia e o desempenho do sistema,

0 que acarreta em uma diminui¢do do custo de implantagdo e operacdo (L) do sistema.

Figura 45 - Andlise de sensibilidade — Temperatura de entrada do gés na turbina a gas.
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A Figura 46 ilustra que a pressdo do vapor vivo ndo tem peso significativo no
comportamento da fung¢@o objetivo. Se obtém o ponto de 6timo no intervalo de 6-7,0 MPa. As
bombas consomem eletricidade proveniente da rede externa, que tem um custo elevado, mas
fungdes exergéticas em base incremental relacionadas a esses equipamentos t€ém valores
relativamente baixos, comparadas a outros equipamentos da planta. Conseqiientemente, a

influéncia dessa variavel de decisdo, quando comparada as demais estudadas neste capitulo, ¢

menor.

Figura 46 - Analise de sensibilidade — Pressdo do vapor vivo que alimenta a caldeira de
recuperagio
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A Figura 47 ilustra que a temperatura do vapor vivo demonstra ter influéncia
consideravel no comportamento da fung@o objetivo. Pelo fato de trabalhar-se com o bagaco de
cana-de-aglicar, que gera apds a combustdo um gas com calor especifico alto, somado a
elevada temperatura de saida dos gases de exaustdo, a caldeira de recuperagdo ndo consegue
utilizar todo o seu potencial. Segundo Silveira et al. (2014), ha uma grande taxa de geracdo de
irreversibilidades nesse equipamento. Acredita-se que essa seja uma das influéncias para que a
temperatura do vapor vivo no ponto 6timo seja significativamente menor que a temperatura

maxima permitida do equipamento.

Figura 47 - Analise de sensibilidade — Temperatura do vapor vivo

Andlise de sensibilidade - Temperatura do Vapor Vivo (T12)

3,80E+07

3,60E+07

3,40E+07 /

Custo

3,20E+07 A
/ —e—Fungéo Objetivo -
3,00E+07 Bagaco sem

°

=

8

& 2,80E+07

a —s— Fungao Objetivo -
1 2,60E+07

\.\'/ Bagago com
/ custo

2406407

2.20E+07 \\/

2,00E+07 \ \ \ \ T ]
290 340 390 Mo 490 540 500

Temperatura do Vapor T12 (°C)




152

CAPITULO 7 CONCLUSOES E RECOMENDACOES

A gaseificacdo do bagago de cana de aclcar associada com ciclo combinado tem
demonstrado ser uma técnica sustentavel e com futuro promissor sob o ponto de vista
econdmico para o setor sucroalcooleiro. Pode ser uma alternativa viavel para aumento da
oferta de eletricidade ao pais.

A incorporacgdo da tecnologia para gaseificagdo de bagaco de cana de agucar no setor
sucroalcooleiro ¢ viavel tecnicamente. Demonstrou-se que € possivel atender as demandas de
processo de uma usina tipica. O aumento na oferta de geracao de eletricidade ¢ uma realidade
que ndo concorre com a producdo de aglicar e etanol, tornando-se um valor agregado ao setor
sucroalcooleiro que sensibiliza o resultado operacional.

Os resultados obtidos para a quantidade de biomassa processada na safra 2006/2007 da
Usina Pioneiros demonstram que, com a incorporac¢do da configuracdo BIG/GTCC, a safra se
encontra subdimensionada para atender a demanda de calor de processo, sendo necessaria a
queima suplementar de combustiveis na caldeira de recuperacdo. Nesse caso, considerou-se o
gas natural como combustivel.

Pelo modelo termoecondmico desenvolvido, propos-se uma central de cogeracdo
BIG/GTCC com a possibilidade de se utilizar da queima suplementar de géas natural na
caldeira de recuperagdo. O modelo construido mostrou que a queima suplementar na caldeira
de recuperagdo ndo ¢ economicamente favoravel. De modo a garantir a necessidade fixa de
calor util no processo, o modelo de otimizacao indicou uma configuragdo com capacidade de
processamento de bagaco de cana de acticar que atenda, apds todas as etapas subseqiientes, o
processo de calor util (destilagdo e fermentagdo). E mais interessante comprar bagago do que
utilizar o gas natural no processo. O modelo termoecondmico permitiu maximizar o lucro
obtido com a venda de excedentes de eletricidade. O ponto de 6timo obtido para as quatro
varidveis de decis@o selecionadas (razdo de compressao, temperatura da entrada da turbina a
gas e temperatura e pressdo do vapor vivo que alimenta o turbogerador a vapor) se encontra
substancialmente diferente dos valores encontrados no modelo puramente energético e sem
otimizagao.

Em termos economicos, o investimento na nova configura¢do ¢ elevado. Os valores
encontrados para condigdes econdmicas semelhantes as existentes no Brasil demonstram um
custo de implementacdo relativamente alto e que se encontra dentro do intervalo disponivel na

literatura cientifica. E necessario salientar que existem diversas outras variaveis que compoem
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0 equacionamento de custos € que ndo se utilizou neste trabalho. Essas podem melhorar a

atratividade econémica do empreendimento de cogeragdo proposto neste trabalho e servem de

sugestdo para estudos futuros.

Como sugestdes para trabalhos futuros, tem-se:

Aplicacdo de outras metodologias de andlise termoecondmica como o método do custo

de manufatura exergético, método matricial de Valero, entre outros.

Estudo da incorporagdo no modelo econémico, de possiveis subsidios governamentais

e avaliacdo desse impacto na fungo objetivo;

Estudo da incorporagdo de modelo econémico que considera aumentos nos precos de

combustiveis fosseis, no cenario internacional;

Selecdo de outras variaveis de decisdo no modelo de otimizacao;

Desenvolvimento de novo modelo de analise econdmica que leve em consideragdo

custos dos equipamentos mais proximos a realidade;

Construcdo de diagramas de Sankey e de Grassmann para as configuracdes propostas;

Estudo dos impactos ambientais relacionados a incorporagdo da gaseificacdo de

bagago de cana de acticar e ciclo combinado no setor sucroalcooleiro;

Estudo do potencial de aumento da oferta de eletricidade do setor sucroalcooleiro do

Brasil.
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Anexo A
Sendo:
R, Constante ideal de expansao do ar
Rg Constante ideal de expansao do gas de combustao
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(814 =Sy)
(815 =S)
“(S16=50)
(817 =S0)
(815 =S)
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Anexo B

Algoritmo de simulagdo-otimiza¢do ndo linear escrito para o programa EES. Para a resolu¢ao
deste modelo, ¢ necessario optar pelo modelo numérico (Min/Méx) e selecionar as quatro

varaveis de decisdo propostas.

{$DS,}

“Multiplicadores de Lagrange”
K1=T*(c12*rc*In(rc)/(0,9-nc)*(E2-E1))+K4*(1,086*(T2-T1))/(E2-E1)
K2=T*(c21/((E3t-E2t)*ma))*((mg*1,23*(T5-
T6)/(U*TA))"(0,6))+K1*((Ra*T0*(In(P2/P3)+In(P5/P6)))/(E3t-E2t))+K6*((1+f)*(E5t-
E6t)/(E3t-E2t))

K3=T*(c31*(1+exp(0,018*T4-26,4))/(0,995-0,95)*((1+f)*E4t-
E3t)+K1*((Ra*TO*In(P3/P4))/((1-+f)*E4t-E31))+KO. 14*(P*Hu)/((1+f)*E4t-E3t)

K4=T*((c41*In(rt)*(1+exp(0,036*T4-54,4))/((0,92-nt)*1,35%(T4-
T5)))+K1*([Ra*T0*In(rc))/((1+£)*1,35%(T4-T5))+K6*((E4t-E5t)/(1,35%(T4-T5)))
KS5=T*(c51*(((h17p-h17)/TEC)"0,8+((h8-h17p)/TEV)0,8)*0,8*((Y5/(E8-E17))(-
0,2))*(1/(ES-E17))+(c52/(E8-E17))+(c53*((h8-h17)/((ES-E17)*1,2*(T6-
T))N(1,2))*1,2%(Y57(0,2)))+K 1*((h8-h17)*Ra*T0*In(P6/P7))/((E8-E17)*1,2*(T6-
T7)*(1+£))+K6*((h8-h17)*(E6t-E7t))/((E8-E17)*1,2*(T6-T7))+KO0.5*fgas*Hgas/((1+£)*(E7t-
E6t))

K6=K1*((E2t-E1t)/((1+)*(E4t-E7t)))+K2*(E3t-E2t)/((1-+0)*(E4t-E7t))+K3*((1+1)*E4t-
E3t)/((1+f)*(E4t-E7t))

KO0.14=0*10"(-7) "Se for considerar o custo do bagaco o valor é 10*107(-7)"
K0.5=15,6*(10"(-6))

K0.8=38*10"(-6) "Estes multiplicadores de Lagrange (de 0.8 a 0.12) sdo
simplesmente o custo da eletricidade comprada da rede externa (US$/kJ)"

K0.9=38*10°(-6)
K0.10=38*10"(-6)
K0.12=38*10/(-6)

K0.13=0,5*10"(-6) "Este multiplicador de Lagrange ¢ o custo da agua de
refrigeracdo do condensador (US$/kJ)"
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K7=K8*(v*(P18-P12)*m9)/((v*(m9*(P18-P12)+m10*(P18-P13)+m11*(P18-
P14))))+K9*(v*(P18-P13)*m10)/((v*(m9*(P18-P12)+m10*(P18-P13)+m11*(P18-
P14))))+K10*(v¥(P18-P14)*m1 1)/(v¥(m9*(P18-P12)+m10*(P18-P13)+m11*(P18-P14))))

K8=KO0.8*(1/(nm8*nlI8))+T*4436*0,71*(Y8(-0,29))

K9=KO0.9*(1/(nm9*nlI9))+T*4436*0,71*(Y9(-0,29))

K10=KO0.10*(1/(nm10*nII10))+T*4436*0,71*(Y 10°(-0,29))

K11=T*2000%0,7*(Y 11/(-0,3))+K5*(1/(nm11*nII11))

K12=K0.12*(1-R)+K11*R

K13=T*(2222/(h9-h12))+K0.13*(v*fp*(Pa-Pb))/cpw*(Tb-TAA)+K5*(E9-E12)/(h9-h12)

K14=T*(481912%0,67*((Y 14/PCIbio* 1,94))"(-0,33)*(1/PCIbio*1,94))+K0.14*1/0,6362

"Fungao Lagrangeana Completa - Produto fixo de eletricidade e produto fixo para calor util de
processo"

L=(Z1+72+73+ZA+Z5+Z8+Z9+Z10+Z 1 1+Z13+Z14)+(K4*Y4.1-
KI*Y1+K1*Y1.2+K6*Y6.2-K2*Y2+K1*Y1.3+K 14*Y 14.3-K3*Y3+K1*Y1.4+K6*Y 6.4-
K4*Y4+K1*Y1.5+K6*Y6.5+K7*Y7.5-
K5*Y5+K1*Y1.6+K2*Y2.6+K3*Y3.6+K8*Y8.7+K9*Y9.7+K10*Y10.7+K0.8*Y 8-
K8*Y8+K0.9*Y9-K9*Y9+K0.10*Y10-K10*Y 10+K5*Y5.11-
Y11*K11+K11*¥Y11.12+K0.12*Y0.12+K5*Y5.13+K0.13*Y0.13-K13*Y 13+K0.14*Y0.14-
K0.14*Y0.14-K5*Y5.0-K4*Y4.0+K 12*Y12.0-K12*Y12.0-K13*Y 13+K0.13*Y0.13-
K0.13*Y0.13+cel*Y0.12-K0.12*Y0.12+cel*Y0.8-K0.8*Y0.8+cel*Y0.9-
K0.9%Y0.9+cel*Y0.10-K0.10%¥Y0.10+K0.14*Y0.14-K 14*Y 14+cgas*Y0.5-
K0.5%Y0.5+K0.5*Y0.5)*3600%4914 "$/ano"

"Valores dos equipamentos”
Z1=((c11*ma)/(c12-nc))*(P2/P1)

Z2=c21*((mg*1,17*(T5-T6)/(U*TA))"0,6)

Z3=((c31*ma)/(c32-(P4/P3)))*(1+exp(c33*T4-c34))
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Z4=((c41*mg)/(c42-nt))*In(P4/P5)*(1+exp(c43*T4-c44))
75=c51*(((Qec)/TEC)"0,8+((Qev/TEV))"0,8)+c52*mv+c53*(mgh1,2)
78=4436*(Y0.8"(0,71))
79=4436*(Y0.9°(0,71))
710=4436*(Y0.107(0,71))
Z11=2000*(Y11"0,7)
Z13=2222*mv
714=205069*(Qb)"0,67
"Constantes economicas"
cl1=61,3

c12=0,9

c21=3544

c¢31=39,7

¢32=0,995

¢33=0,018

c34=26,4

c41=413,4

c42=0,92

c43=0,036

c44=54.,4

c51=5666

c52=18347

¢53=1021,4

"Variaveis de decisdo —rc, T4, TS, P8"

rt=P4/P5

"Pré-Aquecedor”
Q5=mg*1,23*(T5-T6)
Q3=1,12*ma*(T3-T2)*0,77
Q5=Q3

nc=0,8465

nt=0,8787
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h8=ENTHALPY (Water;T=T8;P=Pg)

S8=ENTROPY (Water; T=T8;P=PS)

T3=T2+35

"Produtos do sistema"

"kW" "Produto Fixo"
Wtv=(h8*mv-(h10*m10+h9*m9)) "kW" "Produto ndo Fixo"
Q=(h8-h17)*mv "kW" "Calor util para processo ¢ produto fixo nesse caso "

Qprocesso=82000 "Produto fixo"
fgas=mgas/mg

Wtotal=(Wtg+Wtv)*0,98

Wtotal=100000
Q=(T6-T7)*1,17*mg*0,85+mgas*Hgas
Qec=mv*(h17p-h17)

Qev=0Q-Qev

"Variaveis de processo"
ma=Wtg/((1+£)*1,35*(T4-T5)-1,086*(T2-T1))
=(1,35%(T4-298)-1,12*(T3-298))/((Hu)-1,35*(T4-298))
mg=(1+f)*ma

mf=ma*f

mc=mf/2,183

Qb=mc*3,6

Qprocesso=m10*(h10-h12)

"Constantes de processo”

Ra=0,287
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Hu=4362,75 "4910 kJ/N.m*"
U=0,018
TA=((T6-T2)-(T5-T3))/In((T6-T2)/(T5-T3))
TEC=201,47

TEV=242,07

"Modelo Econdémico"
T=9,54*(10"(-15))
"Temperaturas"

T0=298

T1=298
T2=T1*(1+(1/nc)*(((rc)*0,286)-1))
T5=823,84

T7=433

T9=315,67 "K"

T10=126,8 "C"

T11=42,67 "C"

T12=298

T13=298

T14=298

T15=315,67

T16=302

T17=302

T17p=T8-15

"Pontos Exergéticos"

E0=0



Ebag=Hu
E1t=1,004*(T1-TO-TO*(In(T1/T0)))
E2t=1,086*(T2-TO-T0*(In(T2/T0)))
E1=E1t+Ra*T0*In(P1/P0)
E2=E2t+Ra*T0*In(P2/P0)
E3t=1,12*%(T3-TO0-T0*(In(T3/T0)))
E4t=1,35*%(T4-T0-T0*(In(T4/T0)))+Eq
E5t=1,23*(T5-T0-TO*(In(T5/T0)))+Eq
E6t=1,2*(T6-TO-T0*(In(T6/T0)))+Eq
E7t=1,17*(T7-T0-T0*(In(T7/T0)))+Eq
E8=h8-h0-T0*(S8-S0)
E9=h9-h0-T0*(S59-S0)
E10=h10-h0-T0*(S10-S0)
E11=h11-h0-T0*(S11-S0)
E12=h12-h0-T0*(S12-S0)
E13=h13-h0-T0*(S13-S0)
E14=h14-h0-T0*(S14-S0)
E15=h15-h0-T0*(S15-S0)
E16=h16-h0-T0*(S16-S0)
E17=h17-h0-T0*(S17-S0)

"Pressoes”

P0=0,1013

P1=0,1013 "MPa"

P2=P1*rc

P3=0,95*P2

P4=0,95*P3

P5=P6/0,97

P6=P7/0,95
P7=0,1013
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HMPa"
P9=0,0085
P10=0,245
P11=2,156
P12=0,0085
P13=0,0085
P14=0,0085
P15=P8
P16=P8
P17=P8
P18=P8
"Vazoes"
m8=mv "kg/s"
m9=7,68
m10=(mv-7,68)
ml1=7,68
ml12=ml0
ml3=mll
ml4=ml2
mlS5=mv
ml6=mv
ml7=mv
"Entalpias"
h17p=ENTHALPY (Water; X=0;P=P8)
h0=105

S0=0,3673

h9=2579
S9=8,207
h10=2732,5

S10=7,101



h11=178,7

S11=0,6078

h12=ENTHALPY (Water;T=25;P=245)
S12=ENTROPY (Water; T=25;P=245)
h13=ENTHALPY (Water;T=42,67;P=2156)
S13=ENTROPY (Water;T=42,67;P=2156)
h14=ENTHALPY(Water;T=25;P=2156)
S14=ENTROPY (Water; T=25;P=2156)
h15=ENTHALPY(Water;T=27,22;P=2156)
S15=ENTROPY (Water;T=27,22;P=2156)
h16=ENTHALPY(Water;T=27,22;P=2156)
S16=ENTROPY (Water;T=27,22;P=2156)
h17=ENTHALPY(Water;T=27,22;P=P8)

S17=ENTROPY (Water;T=27,22;P=P8)

"Unidade 1: Compressor”

Y 1=ma*(E2-E1)
Y4.1=ma*1,086*(T2-T1)

Y 1.2=ma*Ra*T0*(In(P2/P3)+In(P5/P6))
Y 1.3=ma*Ra*TO0*In(P3/P4)

Y 1.4=ma*Ra*TO0*In(P4/P5)

Y 1.5=ma*Ra*T0*In(P6/P7)

Y 1.6=ma*(E2t-E1t)

"Unidade 2: Pré-Aquecedor de ar"

Y2=ma*(E3t-E2t)
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Y6.2=mg*(E5t-E6t)

Y2.6=mg*(E3t-E2t)

"Unidade 3: Camara de Combustio"
Y3=mg*E4t-ma*E3t
Y14.3=Y14

Y3.6=mg*E4t-ma*E3t

"Unidade 4: Turbina a gas"
Y4=mg*1,35*(T4-T5)
Y4.0=Wtg

Y6.4=mg*(E4t-E5t)

"Unidade 5: Caldeira de recuperagao"
Y5=mv*(E8-E17)
Y6.5=mg*(E6t-E7t)
Y5.0=Qprocesso

Y0.5=mgas*Hgas

"Unidade 6: Jungao"

Y6=Y6.2+Y6.4+Y6.5 "Y6=mg*(E4t-E7t)"

"Unidade 7: Jun¢ao"
Y7=Y8.7+Y9.7+Y10.7

Y7.5=Y7

"Unidade 8: Bomba Final"

Y8=mv*(E17-E16)



Y0.8=mv*(h17-h16)/nm8

Y8.7=Y8

"Unidade 9: Bomba do Processo"
Y9=m10*(E14-E12)
Y0.9=m10*(h14-h12)/nm9

Y9.7=Y9

"Unidade 10: Bomba do condensador"
Y10=m9*(E13-E11)
Y0.10=m9*(h13-h11)/nm10

Y10.7=Y10

"Unidade 11: Turbina a vapor"
Y11=Wtv
Y5.11=E8*m8-E9*m9-E10*m10

Y11.12=Y11

"Unidade 12: Jung¢ao"
R=1
"Eletricidade excedente ou faltante"
Er=Y12+Y4.0
Ep=Y11+Y4.0
YO0.12=(1-R)*Er
Y12=Y11+Y0.12

Y12=Y12.0
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"Unidade 13: Condensador"
Y5.13=m9*(E9-E12)
Y 13=m9*(h12-h15)

Y0.13=Mw*v*fp*(Pa-Pb)

"Unidade 14: Gaseificador"

Y0.14=f*ma*PClbio/2,183
Y 14=Hu*ma*f

"Exergia Quimica"

Eq=44  "kJ/kg"

"PCI do bagago"

PClIbio=14970

"Varaveis gerais do ciclo combinado"
"eficiéncia da bomba"
nm8=0,85 "eficiéncia mecanica da bomba"
nm9=0,85
nm10=0,85
nml11=Y11/(h8*mSY) "eficiéncia mecanica da turbina"
v=0,001003 "volume especifico da agua"
p=0,9
Mw=5,9
cpw=4,178 "kJ/kg K"
Pb=101,3
Pa=1600

Tb=40 "C Celsius"
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TAA=25

"Relagdo exergética de producdo associada ao equipamento, razdo entre as saidas ¢ as
entradas de exergia, em base incremental. "

nl18=0,904
nl19=0,904
nl110=0,904
nll11=0,4206
cagua=K0.13
cel=KO0.12
cgas=KO0.5

Hgas=47966



