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Resumo da Dissertacdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos
necessarios para a obtengdo do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

HIBRIDIZACAO DE ENERGIA HELIOTERMICA COM GASEIFICACAO DE
BIOMASSA PARA GERACAO DE ENERGIA ELETRICA
Rodrigo Milani

Fevereiro/2016

Orientadores: Alexandre Salem Szklo

Bettina Susanne Hoffmann

Programa: Planejamento Energético

Este trabalho tem como objetivo analisar as possibilidades de hibridizacdo de
energia heliotérmica e biomassa através da gaseificacdo, um método de conversao
avancado, o que faz com que este tipo de hibridizacdo esteja no limiar da pesquisa
cientifica sendo considerado inovador. A hibridizacdo destas duas fontes utilizando a
gaseificacdo, apesar de ainda ser pouco estudada, traz vantagens como 0 aumento da
eficiéncia de primeira lei (ja verificada em ciclos IGCC convencionais), a possibilidade
de armazenamento de gas de sintese, fazendo com que seja possivel ter armazenamento
e hibridizacdo em uma mesma planta, além de facilitar a captura do CO2, apesar desta
n&o ser abordada nesta dissertacdo. Serdo propostos trés conceitos de plantas e simuladas
uma planta modelo de cada um destes conceitos: (i) série, onde a planta CSP opera em
série com o trocador de calor do ciclo combinado; (ii) paralelo, onde a planta CSP opera
paralelamente com o trocador do ciclo combinado e (iii) extragdo, onde vapor de uma
unidade CSP ¢ utilizado para suprir o gaseificador. Para realizar tais simulagdes foram
utilizadas as ferramentas: Hysys e System Advisor Model (SAM). Além do Microsoft
Excel e IECM para o tratamento e fonte de dados respectivamente. Como resultado de
tais simulacdes verificou-se que cada uma das plantas apresenta diferentes caracteristicas

do ponto de vista de operagao, energia gerada e fator de capacidade.

Vi
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GASIFICATION FOR ELECTRICITY GENERATION.
Rodrigo Milani
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The present work aims at looking the possibilities of hybridization Concentrated
Solar Power and biomass through the gasification technology which is an advanced
conversion of biomass. This kind of hybridization provides this work with an innovative
profile. The hybridization of this two primary energy sources trough gasification provides
some advantages such as the enhance of primary law efficiency (already verified in IGCC
power plants), the storage of syngas which provides the possibility of storage and
hybridization at the same power plant and the easier carbon capture and storage (CCS).
Three concepts of power plants will be proposed. For each of these concepts one plant
thought as the example will be simulated: (i) series where the CSP plant is placed in
parallel with the combined cycle heat exchanger, (ii) parallel where de CSP plant is placed
in parallel with the combined cycle heat exchanger and (iii) extraction, where the vapour
of the CSP plant is used to supply the gasification reactor. To perform these simulations
two simulation tools are used: Hysys and System Advisor Model (SAM). Microsoft Excel
and IECM will also be used but for data treatment and source only. As results of these
simulations is expected parameters such as Levelized Cost of Energy (LCOE), annual
electricity generation and capacity factor. It was verified that each power plant has

different characteristics of these three parameters.
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1 Introducéo
Os niveis de CO2 na atmosfera apresentam constante crescimento nos
ultimos 45 anos. Em 2013 foram emitidos um total de 32,19 Gt de CO: (IEA,
2015a), sendo a grande maioria das emissdes proveniente de fontes fésseis, como

mostra a Figura 1.
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Figura 1 - Emissdes de CO2 por fonte.

Fonte: IEA (2015a)

Em 2013, a maior parcela da energia elétrica gerada no mundo era
proveniente de fontes fdsseis, como mostra a Figura 2. Sendo assim, o setor
elétrico tem como contribuir para uma diminuigdo dos niveis de carbono na

atmosfera.
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Figura 2 - Gerag¢do mundial de eletricidade por fonte
Fonte: IEA (2015a)

O Brasil ja possui uma geracdo de energia elétrica, em sua maior parcela,
renovavel. A Empresa de Pesquisa Energética (EPE), no Balango Energético
Nacional (BEN) de 2015, apontou que a geracdo brasileira em 2014, teve
participacao de 65,2% de hidroeletricidade, como mostra a Figura 3 (EPE, 2015).
A hidroeletricidade, porém, é uma das formas de geracdo de energia elétrica mais
afetadas por mudancas climaticas. Estudos apontam grandes mudancas no clima
da Amazonia, local onde se localiza a maior parte do potencial brasileiro de
hidroeletricidade remanescente (SCHAEFFER et al., 2012). Logo, é necessario
que o Brasil se torne menos dependente desta fonte, relativamente.

N&o obstante, é valido atentar também para o crescimento da participacéo
das usinas termelétricas no pais. Tais usinas vém sendo a principal opgédo a
hidroeletricidade. Entre 2013 e 2014, ainda segundo a EPE (2015) houve um
aumento de 3,6% da participacdo de termelétricas a partir de gas natural, carvao e
derivados de petréleo, logo é necessaria uma expansdo de outras renovaveis ndo

somente para diminuir as emissdes de gases de efeito estufa (GEE), mas também
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para diversificar a matriz elétrica. A Figura 3 mostra a geracao de energia elétrica
em 2014 por fonte, neste ano foi gerado um total de 624,3 TWh.
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Figura 3 — Geracao de energia elétrica no Brasil por fonte em 2014

Fonte: EPE (2015)

Apesar de ter participacdo pouco expressiva na geracao elétrica mundial,
as fontes renovaveis de energia tém boas perspectivas de crescimento. A Agéncia
Internacional de Energia, em inglés International Energy Agency (IEA), prevé um
crescimento relativo na geracdo de energia proveniente de fontes renovaveis.
Independente do cenario® as fontes renovaveis como aumentam sua parcela na
energia primaria global até 2050 como mostra a Figura 4 (IEA, 2015b).

1 A IEA faz suas projecdes de acordo com trés diferentes cenarios. Cada um destes cenarios tem um objetivo
diferente. No cenario 2DS as emissOes de GEE sao restritas a um nivel que permite limitar o aquecimento

em 2°C em 2050, enquanto 0 4DS e no 6DS preveem um aumento de 4°C e 6°C respectivamente.
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Figura 4 - Previsdo do suprimento da energia final demandada por fonte.

Fonte: IEA (2015b)

Dentre as fontes de energia renovaveis, a radiacdo solar se apresenta como uma
boa opcao. Caso fosse possivel converter toda esta quantidade de energia primaria em
energia final, apenas uma hora de aproveitamento da mesma seria suficiente para
abastecer a demanda mundial de energia final durante um ano inteiro (BARLEV; VIDU;
STROEVE, 2011).

Sédo utilizadas, majoritariamente, duas formas de aproveitamento da energia solar
para geracdo de eletricidade. A primeira e mais difundida é a placa fotovoltaica (FV). Em
2014 a capacidade instalada chegou a 178,39 GWp(EPIA, 2015). Esta tecnologia
converte energia solar diretamente em eletricidade através do efeito fotovoltaico.
Resumidamente, tal efeito ocorre quando um semicondutor adequadamente dopado com
impurezas do tipo N e P é atingido pela radiacdo proveniente do Sol, os elétrons da
camada de valéncia saltam para camada de conducao, assim se tornando livres e gerando
corrente elétrica.

A segunda é a energia solar heliotérmica, ou como é conhecida no mundo
Concentrated Solar Power (CSP). Nesse caso a energia proveniente do Sol é primeiro
convertida em energia térmica por meio de coletores e receptor(es), para que, através de
um ciclo termodinamico, seja convertida em energia mecéanica que, por fim, € convertido

em energia elétrica.



Quando se comparam as duas tecnologias, CSP e FV, a geracao heliotérmica tem
como vantagem o fato de ter possibilidade de aumentar o fator de capacidade?, além de
gerar energia firme® e aumentar a despachabilidade* da planta (JOEL N et al., 1997). Em
outras palavras a tecnologia CSP apresenta uma maior adaptabilidade a intermiténcia do
recurso solar quando comparada a fotovoltaica (IEA, 2014). Toda planta CSP, mesmo as
plantas com armazenamento térmico, necessitam de um nivel minimo de back-up®. Sendo
assim, mesmo a tecnologia CSP cuja principal fonte de energia priméria é o sol pode ndo
ser 100% livre de emissGes de carbono uma vez que esta hibridizacéo é feita, na maioria
dos casos, com gés natural (Corona e San Miguel, 2015).

Sob este escopo, surge a possibilidade da hibridizagdo com combustiveis ndo fosseis,
como a biomassa solida, liquida ou gasosa. A hibridizacdo com este tipo de combustivel
pode ser feita de diversas formas, de acordo com a rota de conversdo com a biomassa
adotada e a tecnologia CSP (as forma de conversdo da biomassa serdo mais discutidas no
capitulo 2).

Como apontado por Soria et al. (2015) o Brasil possui uma singularidade quando
comparado a outros sitios de alta DNI®, acima de 2000kWh/m?/ano (Clifton & Boruff
2010). No mundo, os locais com estes indices de radiacdo sdo, geralmente, regides
desérticas como mostra 0 mapa da Figura 5. No Brasil, porém, os sitios com as maiores
DNIs estdo localizados na regido do semiarido, onde se possui disponibilidade de
biomassa local que poderia ser utilizada na hibridizacdo com plantas CSP (Soria et al.,
2015)

2 Fator de capacidade é uma relagdo entre a energia que foi gerada por uma planta em um ano e a maxima
energia que poderia ser gerada por esta dada uma determinada capacidade instalada.

3 Energia firme é o maior valor de energia capaz de ser produzido continuamente por uma planta ou sistema
elétrico.

4 Despachabilidade ¢ a capacidade de uma planta de despachar sua energia de acordo com a necessidade da
demanda de forma continua.

> Back-up é o sistema auxiliar que promove o aporte de calor para o ciclo de poténcia nas horas sem o
recurso solar

® DNI é a sigla de Direct Normal Irradiation, em portugés Irradiagéo direta normal.
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Figura 5 - Mapa de radiacéo direta no mundo

Fonte: Trieb (2009)

Recentemente autores como Coelho et al., 2015; Corona e San Miguel, 2015; Peterseim
et al., 2013; Soria et al., 2015; Tanaka et al., 2014, desenvolveram estudos sobre a
hibridizacdo de biomassa. Porém estes estudos tiveram seu foco em tecnologias e
processos conhecidos, tendo a maioria destes trabalhos se dedicado a ciclos como o
Rankine convencional. Esta dissertacdo, por seu turno, se diferencia destes trabalhos, pois
propde, além da conversdo avangada da biomassa, o arranjo de ciclo combinado hibrido

com sol.

Sendo assim, o presente trabalho visa analisar a possibilidade técnica-econémica de
hibridizacdo de biomassa e energia heliotérmica, através da gaseificacdo. Este estudo se
torna importante ndo sé pelo carater inovador ja destacado mas também pelo fato da
conversdo através de biomassa apresentar vantagens como a possibilidade de
armazenamento de gas de sintese, (este recurso serd amplamente explorado nesta
dissertagdo), aumento da eficiéncia de primeira lei e facilidade de captura de carbono.
Sendo assim, serdo propostos trés conceitos de planta e, em seguida, simulada uma planta
modelo de cada um destes trés conceitos. Estes ciclos sdo uma variante do IGCC
(Integrated Gasification Combined Cycle), dando origem assim ao que neste estudo se

denominou ISGCC (Integrated Solar Gasification Combined Cycle).
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O IGCC é a combinacdo do ciclo combinado com o processo de gaseificacdo. O ciclo

combinado consiste em combinar mais de um ciclo de poténcia (geralmente Brayton e

Rankine). Utiliza-se o calor rejeitado do primeiro ciclo como fonte de calor para o

segundo a fim de se aumentar a eficiéncia, nas plantas em estagio comercial a eficiéncia
se encontra na faixa de 36% — 42,2% (Hossein Sahraei et al., 2014). O IGCC, além destes

dois ciclos de poténcia, apresenta um gaseificador que produz gas de sintese A Figura 6

apresenta o esquema tipico de uma planta de IGCC.
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Figura 6 - Esquema de IGCC de Rubin et al., (2007)
Fonte: Hoffmann (2010)

Analisando a figura acima pode-se reparar que a hibridizacdo do IGCC se da usualmente

no sentido Brayton-Rankine, uma vez que o exausto da turbina sai com uma temperatura

de 600°C (SIEMENS, 2015). Esta temperatura faz com que este calor ainda possa ser

recuperado em um gerador de vapor ou HRSG (Heat Recover Steam Generator)
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Antes de se listar a divisdo dos capitulos é necessario destacar o grau de atualidade e
originalidade desta dissertacdo, ressaltando todo o processo de confeccdo, desde o
conceito dos ciclos que deram origem as plantas que serdo simuladas, quanto o
procedimento metodologico desta simulacdo. As simulacdes desta dissertacdo foram
conduzidas, em sua maioria, por duas ferramentas de simulagdo, os programas Hysys e
SAM, além do Excel para o tratamento de dados e do IECM’ como fonte de dados (ver

capitulo 3).

Esta dissertacdo se divide em cinco capitulos sendo o primeiro esta introducdo. O segundo
capitulo dedicar-se-a as tecnologias de conversdo de biomassa com foco em gaseificacao,
além de apresentar a tecnologia CSP. O capitulo trés cuida do procedimento
metodolégico, enquanto o capitulo quatro apresenta as plantas propostas assim como as
simulacdes e seus resultados. Por fim, o capitulo cinco apresenta as considerac@es finais

e as recomendacdes para trabalhos futuros.

Sendo assim esta tese se dedica a proposicdo de ciclos termodindmicos ISGCC. Sendo
assim € um primeiro ensejo sobre o assunto cujo principal objetivo é propor trés tipos de
ciclo: série, paralelo e extracdo, afim de identificar as principais barreiras e vantagens de

cada um além de comparéa-los tanto do ponto de vista técnico e econdmico.

7O IECM (Integrated Environmental Control Model) é um programa desenvolvido pela Carnagie Mellon
University e se dedica a calcular as emissdes de termelétricas movidas a fontes fosseis. Nesta simulagéo foi

utilizado como fonte de dados.



2 Tecnologia de conversao de biomassa e CSP

2.1 Introducédo

O moderno uso energético da biomassa, que consiste em consumi-la de forma
sustentavel, num ritmo igual ou inferior a producdo da mesma (Goldemberg e Teixeira
Coelho, 2004), teve como objetivo inicial o agquecimento de residéncias e pequenos
distritos, principalmente nos EUA e Europa. Em 2006 a queima de biomassa para
obtencdo de calor representava 10% do consumo de energia primaria no mundo (OECD,
2012). A biomassa também pode ser utilizada para a producdo de biocombustiveis,
substitutos para os combustiveis fosseis, a maior fonte de emissdo de Gases de Efeito
Estufa (GEE), como visto no capitulo 1. A Figura 7 apresenta as principais rotas de

conversao da biomassa.
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Figura 7— Rotas de conversdo de biomassa

Fonte: elaboracéo prépria.



Analisando a Figura 7, se observar que a biomassa pode sofrer diversos tipos de
conversdo, sendo estes térmicos, quimicos e bioquimicos havendo, inclusive, a
possibilidade combinacdo entre eles (IEA, 2012). Os processos térmicos podem ser
classificados de acordo com a presenca de oxigénio. Quando se ha condicdo
estequiométrica® ou excesso de oxigénio ocorre a combustdo completa. Quando ha
presenca oxigénio, porém em concentracGes abaixo da estequiométrica (condicbes de
gueima rica) ocorre o0 processo de gaseificacdo, que leva a producéo de gas de sintese.
Por fim quando ndo ha presenca de oxigénio ocorre 0 processo de pirolise, podendo ser
este rapido ou lento, dando origem ao bio-6leo ou ao carvdo vegetal, respectivamente.
Vale destacar que o primeiro pode ser convertido em combustiveis liquidos ou passar

pelo processo de queima direta para a producao de calor.

Entre os processos de conversdo bioquimica se destacam a digestdo anaerobica e
a fermentacdo. Na digestdo anaerdbica a biomassa é diretamente convertida em gas
através da acdo de micro-organismos. A este gas € dado o nome de biogas, que é composto
de monoxido e dioxido de carbono, metano e sulfeto de hidrogénio (Kumar et al., 2015).
A fermentacdo é uma tecnologia madura e utilizada em diversos paises para se gerar
etanol, inclusive no Brasil, sendo este o segundo maior produtor de etanol, atras dos EUA
(IEA, 2011). Por fim, a Nota: ORC = ciclo Rankine organico; FC = Célula combustivel;
BICGT = Combustdo interna da biomassa em turbina a gas; BIGCC = Ciclo combinado
com gaseificagdo de biomassa

Figura 8 apresenta o estado atual de desenvolvimento de tais tecnologias de

conversao.

8 Condicdo estequiométrica é aquela que utiliza a minima quantidade de oxigénio necessario para que

ocorra a combustdo completa, ou seja, 0s reagentes se oxidam completamente.
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Figura 8 — estagio atua de desenvolvimento das tecnologias de conversao de biomassa
Fonte: IEA (2012)

Neste momento é valido destacar que, apesar de toda essa variedade de processos e
produtos provenientes da biomassa, nesta dissertacdo serdo estudadas apenas plantas
hibridas de CSP com biomassa através da rota termoquimicas de gaseificacdo. Sendo

assim, apenas estas serdo analisadas em mais detalhes nos sec¢fes subsequentes.

2.2 Gaseificagao.

A gaseificagdo teve seu inicio com a conversdo do carvdo no final do século
XVIII, mas foi em 1812 que se tornou um processo comercial. Neste processo, o principal
combustivel era o carvdo e o principal objetivo a producdo de gas para iluminacao
publica. A gaseificacdo do carvéo continuou ganhando importancia com adventos como
a reacdo de shift da agua (que sera mais detalhada a seguir) que permitia que o gas de
sintese fosse convertido em hidrogénio, assim se aproveitando do combustivel de forma
mais eficiente (Higman e Burgt, van der, 2003). Com a crescente preocupagdo com as
mudangas climaticas globais provenientes das emissdes de gases de efeito estufa (GEE),
a gaseificacdo voltou a chamar atengdo devido a possibilidade da aplicacdo de IGCC
(Integrated Gasification Combined Cycle), ciclo de poténcia que consome menos carbono
devido a sua maior eficiéncia (IEA, 2007). Além disso, o IGCC possibilita a captura de

carbono na pré-combustéo, isto €, a uma maior concentracdo, causando uma penalidade
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energeética relativamente baixa quando comparado com outros processos propostos para

o setor elétrico, baseados na captura apos a combustdo (Cormos, 2012).

A da Figura 9 mostra a evolugéo das publicagOes sobre gaseificagcdo de biomassa
nos EUA, Unido Europeia, Japdo e China, mostrando o crescente interesse nesta

tecnologia.
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Figura 9 - Evolucéo das publicac6es sobre gaseificacio de biomassa
Fonte: Kirkels et al., (2011)

Neste ponto faz-se necessario esclarecer alguns pontos sobre o processo de
gaseificacdo. O processo de gaseificacdo, diferente do processo de combustdo, é um
processo termoquimico de oxidacdo parcial, ou seja, € um processo de rea¢fes quimicas
induzidas por calor, no qual ndo ocorre oxidagdo completa do combustivel devido a
presenca de oxigénio abaixo da quantidade estequiométrica, geralmente de 1/5 a 1/3 desta
(Collot, 2006).

Resumidamente, tal processo, tendo biomassa como insumo, € composto das
seguintes reacGes principais:

Pir6lise: Biomassa = carbono + alcatrdo + CO; +H20+CHa+H2+ (C2 — Cs) +
impurezas

Oxidagdo parcial: C + ,0, €= CO ; AH = -109 kJ/mol
12



Reacédo de Boudouard: C + CO2 <> 2CO ; AH = +172 kJ/mol

Reacdo gas-agua: C + H.O €-> CO + H2 ; AH = 131kJ/mol

Reforma da mistura de vapor: CHs + H.O <- CO + 3H:> ; AH = 159kJ/mol
Reacdo de Shift: CO + H,O <> CO2 + Hz ; AH =-42 kJ/mol

Metanacdo: C + 2 H2 <> CH4 ; AH =-87,5 kJ/mol

E valido ressaltar que o AH é para a temperatura de 298K.

Analisando as reacdes listadas acima pode-se observar que a primeira reacéo, é a
reacao endotérmica da pirdlise, ou seja a quebra das moléculas maiores provenientes da
matéria prima em moléculas menores na presenca de calor. Esta é uma etapa importante
na gasifica¢do da biomassa, devido a sua grande quantidade de volateis, cerca de 75% em
base seca (Heyne, Liliedahl e Marklund, 2013). As reac@es subsequentes sdo as reacdes
do processo de gaseificacdo. A Figura 10 apresenta uma ilustracdo do processo de

gaseificacdo de biomassa.
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2 . ‘ i NRP——— »ash !
o ! [N g :
: Biomass / permanent gases :

Heat

0<%

.............................

Heat 0, (air) Catalyst
H,0 (steam)

Figura 10— llustragdo do processo de gaseificacéo

Fonte: HEYNE; LILIEDAHL; MARKLUND (2013)
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O gés de sintese proveniente deste processo ndo apresenta sempre a mesma
composicdo. Esta depende de variaveis como o tipo de gaseificador, oxidante utilizado,
temperatura e pressdo do gaseificador e composi¢cdo da matéria prima. Sendo assim,
existe uma gama de possibilidades para a composicao e propriedades do gas de sintese.
O poder calorifico inferior (PCI) do gas de sintese, por exemplo, pode variar de 4 até 40
MJ/Nm? (Couto et al., 2013). Os principais destes fatores e como influenciam no gas de

sintese serdo apresentados a seguir.

2.2.1 Parametros que influenciam no processo de gaseificacéo
Oxidante

O oxidante é o agente que faz com que ocorra a oxidacgdo parcial, ou seja, € com
ele que a matéria-prima reage a fim de se obter o gas de sintese. Existem basicamente trés
opcdes: ar, oxigénio e vapor, cada um destes proveem um gas de sintese com
caracteristicas diferentes. O ar, por exemplo, apresenta como desvantagem possuir
nitrogénio em sua composic¢do, o que faz com que o gas de sintese proveniente da
gaseificacdo com ar também apresente este elemento. Portanto, o poder calorifico do
mesmo é menor. A utilizacdo do oxigénio puro resolve este problema, mas 0 método de
obtencdo deste é custoso. Higman e Van Der Burgt (2003) apontam que a Cold Gas
Efficiency® (CGE) do processo cai de 82% para 61% quando se utiliza ar ao invés de
oxigénio puro. Sendo assim, o oxidante deve ser escolhido de acordo com as
caracteristicas desejadas no gas de sintese e tipo de gaseificador. Existe ainda a
possibilidade de se utilizar mais de um agente de gaseificagdo, como, por exemplo,
oxigénio e vapor. A Tabela 1 apresenta a influéncia das relagdes de vapor/carbono e
oxigénio/carbono na composi¢do do gés de sintese, enquanto a Figura 11 apresenta o

gréafico da influéncia da presenca de oxigénio no oxidante na CGE.

® Cold Gas Efficiency é um dos principais parametros da gaseificacdo. Ele indica a fracdo do poder

calorifico da matéria prima conservada no gas de sintese, apos este ser resfriado para a limpeza (Woolcock

poder calorifico do gas

e Brown, 2013) Sua férmula é: x 100.

poder calorifico da materia prima
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Tabela 1- Influéncia do vapor e oxigénio na composi¢édo do gas de sintese

Condic0es de gaseificacdo

Vapor/carbono 20% | 40% | 60% | 80% 40% 40% 40% 40%

Oxigénio/carbono | 70% | 70% | 70% | 70% 60% 80% 90% 100%

Composicao do gas de sintese.

Ha 019 | 031 | 0,35 | 0,37 0,25 0,31 0,28 0,24
CO 0,74 | 0,61 | 0,52 | 0,46 0,63 0,60 0,59 0,58
CO; 0 0,05 | 0,09 | 0,12 0,04 0,06 0,09 0,12
CHs 0,07 | 0,03 | 0,02 | 0,01 0,08 0 0 0

H-0 0 0,01 | 0,03 | 0,04 0,01 0,02 0,04 0,05

Fonte: Gnanapragasam et al., (2009)
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Figura 11— Influéncia do oxigénio na CGE
Fonte: Higman et al., (2003)

Composicdo da matéria-prima.

As diferencas mais relevantes da biomassa em relagdo ao carvdo quando se leva em
consideracao o processo de gaseificagdo sdo: o alto teor de oxigénio, umidade e volateis,

que se encontram entre 30 e 40%, 10 e 65%, e 60 e 80%, respectivamente (Basu, 2006),
15



além da moabilidade, caracteristica essencial para a tecnologia de leito de arraste como

sera visto.

Toda biomassa é composta basicamente de carbono, hidrogénio e oxigénio, além de
outros elementos, sendo 0 mais comum deles o nitrogénio (Kirubakaran et al., 2009). Por
terem composicGes diferentes as biomassas também apresentam caracteristicas
diferentes, sendo algumas delas essenciais no processo de gaseificagdo e na
caracterizacdo do géas de sintese, como: teor e composicao das cinzas, poder calorifico e
umidade. Cada uma dessas caracteristicas afeta o processo e seu resultado de forma
diferente, por exemplo: quanto maior a umidade de uma biomassa menor o seu poder
calorifico (Basu, 2006), apesar de a biomassa poder ser pré-tratada para que se diminua
sua umidade. Sendo assim sdo feitas analises para saber exatamente as caracteristicas de
cada biomassa. A Tabela 2 apresenta tais caracteristicas dos principais tipos de biomassa.
Vale ressaltar que os fatores X, y e z, sdo os coeficientes da formula quimica tipica da

biomassa: CxHyO:.
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Tabela 2 - concentracao de carbono, hidrogénio, oxigénio e principais caracteristicas da biomassa (CxHyOx)

Biomassa Anélise Elementar (% peso) PCS (MJ/kg) Densidade (kg/m®) X Y Z % de conversdo
de carbono
C H N 0
Bagaco 438 | 58 | 04 47,1 16,29 111 3,65 5,8 2,94 81
Fibra de coco 476 | 57 | 03 45,6 14,67 151 3,97 57 2,85 72
Casca de coco 50,2 | 5,7 | 0,0 43,4 20,50 661 4,18 5,7 2,71 65
Coir pith 440 | 47 | 0,7 43,4 18,07 94 3,67 4,7 2,71 74
Espiga de milho 476 | 50 | 0,0 44,6 15,65 188 3,97 5,0 2,79 70
Talo de milho 419 | 53 | 00 46,0 16,54 129 3,49 53 2,88 82,3
Restos de algoddo | 42,7 | 6,0 | 0,1 33,0 17,48 109 3,56 6,0 3,10 87
Casca de noz 483 | 57 | 08 39,4 18,65 299 4,03 5,7 2,46 61,2
Casca de milhete | 42,7 | 6,0 | 0.1 33,0 17,48 201 3,56 6,0 2,06 58
Casca de arroz 389 | 51 | 08 39,4 15,29 617 3,24 51 2,00 62
Palha de arroz 36,9 | 50 | 04 37,9 16,78 259 2,08 5,0 2,37 82,4
Leucina 4821 59 | 0,0 45,1 19,78 259 4,02 59 2,82 70,2
Palha de trigo 4751 54 | 01 35,8 17,99 222 3,96 54 2,24 56,5
Média 446 | 55 | 03 418 17,32 253,84 3,72 5,49 2,61 70,89

Nota: entende-se por porcentagem de converséo a porcentagem do carbono que pode ser convertido em CO

devido ao oxigénio presente na biomassa. Fonte: Kirubakaran et. al. (2009)
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Cinzas

Todo processo de gaseificacdo, independente da tecnologia, matéria-prima ou oxidante
produz cinzas. E claro que o tipo e teor de cinzas sdo afetados por estas variaveis. Segundo
Higman e Van der Burgt (2003), cinzas sdo o residuo inorgénico formado ap6s a
conversdo termoquimica, que consiste basicamente de silica, alumina, oxido de ferro e
componentes sulfurosos. As cinzas pouco afetam nas propriedades do gas de sintese mas
precisam ser removidas, uma vez que afetam a operacdo do gaseificador. Elas podem
estar no estado liquido ou solido dependendo da temperatura do processo e, portanto,
tecnologia de gasificacdo. Em gaseificadores de arraste, por exemplo, as cinzas sdo
removidas no estado liquido, enquanto nos gaseificadores de leito fixo elas sdo removidas
no estado solido. Sendo assim, a temperatura de fusdo das cinzas se torna uma variavel
importante do processo de gaseificacdo (Basu, 2006) — as diferentes tecnologias de
gasificacdo e a influéncia de cinzas em cada uma das tecnologias sera aprofundada na
secdo 2.2.2 Vale ressaltar que a temperatura de amolecimento das cinzas (em inglés Ash
Fusion Temperature — AFT) em gaseificadores de biomassa € menor devido a
composi¢do da mesma que possui mais silica, potassio e sodio (Tremel et al., 2013). A

Tabela 3 apresenta a composicao das cinzas de trés tipos de biomassa.
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Tabela 3 - Composi¢do das cinzas de diferentes biomassas.

Casca de arroz Restos de Serragem
madeira
% da cinza

Si02 89 32 4.9
Al203 0.41 6.2 0.93
TiO2 - 14 0.2
Fe203 0.25 2.8 1.3
CaOo 0.75 17 32
MgO 0.43 2.7 4.8
Na20 0.06 2.8 24
K20 2.2 4.7 8.7
P205 - 6.3 -
S03 0.49 - 19

Fonte: Basu (2006)

Pressdo e temperatura

As condicBes de operacao, ou seja, as condi¢bes na qual o processo de gaseificacdo
ocorre, influenciam o equilibrio e a taxa com a qual as reacdes de 3-1 até 3-6 ocorrem.
Como é de se esperar, com 0 aumento da temperatura, as reacdes endotérmicas (3-3 e 3-
4) sdo favorecidas. Outro fator influenciado pela temperatura é a CGE. Quanto maior a
temperatura de saida do gas de sintese, mais energia quimica (poder calorifico) foi
convertida em calor sensivel. Ademais, quando maior a temperatura da reacdo, maior sera

a possibilidade de corroséo do reator (Basu, 2006).

Couto et. al. (2013) apontam que a presséao influencia diretamente no material do qual o
reator é feito, uma vez que este passa a ter a necessidade de suportar tais pressoes, e no
tamanho do gaseificador. Isto faz com que o custo do equipa mento aumente, porém altas
pressdes levam a uma maior CGE, podendo esta chegar a 95% (Couto et al., 2013). A
pressdo ainda tem influéncia sobre o cogque formado no processo: quando a pressao de
operacdo e alta, o coque possui maior superficie de contato o que faz com que a
reatividade do mesmo aumente.
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2.2.2 Tecnologias de gaseificacéo

Existem diversas formas de se realizar o processo de gaseificacdo, o que faz com que
existam diferentes tipos de plantas de gaseificacdo utilizando diferentes tecnologias.
Existem, majoritariamente trés tipos de tecnologia: O leito fixo, leito fluidizado e leito de

arraste. Tais tecnologias sdo detalhadas a seguir.

Leito fixo

Também conhecido como leito movel, o leito fixo € a tecnologia de gaseificacdo mais
antiga (Higman e Burgt, van der, 2003). Neste tipo de tecnologia o combustivel é inserido
por cima e desce ao longo do gaseificador pelo efeito da gravidade. O oxidante, por sua
vez, pode ser inserido no mesmo sentido do combustivel (co-corrente) ou no sentindo
contrario (contra-corrente). Nos reatores de co-corrente, o0 oxidante e o combustivel sdo
inseridos por cima e, nesta regido, reagem com os produtos da pirdlise. Nesta etapa séo
produzidos tanto gases como solidos (cinzas e alcatrdo) que percorrem o reator em
correntes separadas (Ruiz et al., 2013). Nos reatores de contra-corrente, assim como no
reator de co-corrente, a primeira etapa do processo € a etapa de pir6lise onde as moléculas
da biomassa sdo quebradas. Como o oxidante é inserido por baixo, se encontra com 0s
produtos da pirélise no meio do gaseificador, regido de maior temperatura (cerca de
1300°C) depois 0 gas continua a percorrer o gaseificador até ser retirado pela parte de
cima. Neste processo 0 gas € secado e resfriado até 100 — 200°C (HOFFMANN, 2010).
Sendo assim, as zonas de reacdo sdo diferentes para estes dois tipos de reator, (Ruiz et
al., 2013). A Figura 12 apresenta o esquema de gaseificador de contra-corrente com uso

de carvao.
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Figura 12— Esquema com as diferentes zonas do gaseificador de contra-corrente
Fonte: Holt (2004).

Da Figura 12, pode-se concluir que a gaseificacdo em leito fixo ndo € homogénea. Outra
variacdo possivel neste tipo de tecnologia esta relacionada com 0 modo de remocéo das
cinzas. As cinzas podem ser secas (gaseificadores do tipo dry-ash). Neste tipo de
gaseificador a temperatura tem que ficar abaixo daguela de amolecimento de cinzas, uma
vez que a extracdo da mesma € feita através de uma grade na parte de baixo do reator
(Collot, 2006). As cinzas também podem estar na forma de leito de lama (gaseificadores
do tipo slagging).

Por fim vale destacar que a limitacdo dos gaseificadores de leito fixo se relaciona com o
tamanho das particulas do combustivel na entrada do reator. Este ndo pode ser muito
pequeno, pois pode obstruir os canais do reator danificando o mesmo. Higman; Van der
Burgt (2003) apontam que para 0 carvdo o0 tamanho minimo é de 6mm, enquanto
Kaltschmitt (2001) aponta que para a biomassa este é de 20mm.

Leito de arraste

Neste tipo de tecnologia o combustivel também é inserido pela parte de cima do

gaseificador. Existe, porém, a necessidade de pulveriza-lo previamente a um nivel de
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baixa granulometria, o que faz com que este tipo de gaseificador ndo seja normalmente
indicado para biomassa (Kirkels e Verbong, 2011). Sendo assim, esta tecnologia sera
abordada somente de forma breve. Como dito, neste tipo de reator o material € inserido
por cima na forma pulverizada, menor que 100um (Higman e Burgt, van der, 2003), isto
possibilita que o combustivel seja inserido no reator a alta pressao. Apos entrar no reator
ele entra em contato diretamente como o agente oxidante. Este tipo de reator opera nas
condicdes de temperatura na faixa de 1200 — 1600°C e pressao de 2 — 8 MPa (Collot,
2006). Estas temperaturas elevadas estdo acima da temperatura de amolecimento de
cinzas normalmente presentes na biomassa, 0 que faz com que reatores desse tipo sejam
do tipo slagging, As elevadas temperaturas ainda fazem com que o tempo de residéncia
do material no reator seja curto, além de aumentar a taxa de conversdo, 0 que aumenta
também a eficiéncia do processo (Ruiz et al., 2013). Além disso, o leito de arraste chama
atencdo por ser a tecnologia mais aplicavel ao IGCC, uma vez que esté tecnologia produz
um gas de sintese com baixa concentracdo de alcatrdo quando comparada as outras
tecnologias (Ruiz et al., 2013). A Figura 13 ilustra o processo que ocorro neste tipo de

gaseificador, além de destacar as diferentes zonas de reacdo do mesmo.
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Figura 13 — llustracéo do gaseificador de leito de arraste e suas zonas de reacao.
Fonte: Holt (2004).
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Leito fluidizado

Esta alternativa tecnoldgica pode ser dividida em quatro tipos: Leito fluidizado
borbulhante (LFB), circulante (LFC), duplo (LFD) e de transporte (LFT), este ultimo,
porém, ndo sera abordado nesta dissertacdo. Apesar desta subdivisdo, todos 0s
gaseificadores tém o combustivel inserido pela parte de cima do reator, de forma
particulada, (Higman e Burgt, van der, 2003) enquanto o oxidante é inserido por baixo.
O material sélido particulado inserido por cima se encontra com uma corrente de gas que
percorre o gaseificador no sentido ascendente. A velocidade desta corrente é alta o
suficiente para fazer com que as particulas sélidas se movimentem livremente pelo reator,
0 que faz com que o leito se comporte como um fluido, o que da o nome a este tipo de
tecnologia (Ruiz et al., 2013). O leito fluidizado opera normalmente a temperaturas na
faixa de 800 — 950°C para biomassa (geralmente abaixo da temperatura de amolecimento
de cinza da biomassa) (Higman e Burgt, van der, 2003). O tempo de residéncia é de 10 —
100s e o combustivel é particulado até um tamanho de gréo de 0,5 — 5mm (Collot, 2006).
Este tipo de gaseificador tem o processo de queima mais homogéneo do que 0s
gaseificadores de leito fixo, o0 que faz com que o gas de sintese proveniente do mesmo
seja uniforme e com baixo teor de alcatrdo (Alauddin et al., 2010), além de operar com
uma faixa maior de tamanho e formatos de matéria-prima, o que faz com que o leito
fluidizado seja mais indicado para gaseificacdo de combustiveis heterogéneos, de ma
moabilidade, como a biomassa. Por fim, vale ressaltar que, quando comparado com o
leito fixo, o leito fluidizado ainda apresenta maior capacidade de processamento. Para
uma mesma matéria prima o leito fluidizado atingiu 28 GJ/m?/h enquanto o leito fixo teve
uma capacidade de 4,5 GJ/m?/h (BASU, 2005).

Leito fluidizado borbulhante e circulante:

O leito fluidizado borbulhante e circulante apresentam diversas caracteristicas em comum
e se diferem principalmente pelo fato de o reator LFC fazer com que o leito que contém
o combustivel circule na unidade, o que faz com que o calor seja transferido para 0 mesmo
de forma homogénea e a combustdo seja mais completa. No LFB, o calor é transferido
pela parte inferior do reator e ndo ha circulacdo do leito, o que faz com que as bolhas se

formem. Conforme a temperatura de operacao e o fluxo de gas aumentam, as bolhas de
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oxidante no LFB também aumentam em quantidade, tais bolhas fazem com que o
oxigeénio atravesse 0 leito sem reagir, 0 que diminui a taxa de conversédo (Koorneef, 2007).
Para resolver tal problema se utiliza o LFC que néo forma bolhas. Apesar da formacéo de
bolhas, LFB apresenta como vantagem o fato de ser uma tecnologia mais simples, menos
custosa e mais compacta, quando comparada ao LFC e LFD. Este porém apresenta como
desvantagem a baixa taxa de difusdo de oxigénio, o que faz com que 0 processo perca
eficiéncia (Alauddin et al., 2010). Basu (2006) fez uma comparacdo apresentando as
principais vantagens e desvantagens entre o LFB e LFC, chegando a concluséo de que o
LFC é mais indicado para a conversdo de biomassa devido a maior homogeneidade no
processo, apesar de ser mais custoso. Os parametros comparados sdo apresentados a

sequir:

1. O LFC opera com uma variedade maior de matéria prima, quando se leva em
consideracdo o tamanho e a forma da mesma, por isso é mais indicado para
biomassa.

2. Por aceitar uma variedade maior de tamanhos de matérias primas o LFC pode
operar com particulas menores que 400mm, o que faz com que se aumente a
superficie de contato tornando o processo mais eficiente

3. O LFC gera menos alcatrdo que o LFB devido a recirculacdo dos solidos

4. O LFB apresenta menor tempo de residéncia, porém uma conversdo menos
uniforme.

5. O LFC opera com velocidades mais altas que o LFB, sendo estas 4-7 e 1-1,5 m/s
respectivamente™®.

6. O LFC apresenta um processo mais homogéneo que possui como resultado um
gas de sintese mais uniforme.

7. O LFC consome mais energia que o LFB devido ao sistema de circulagéo.

10 Isto permite que a escala dos LFC sejam maiores, em 2012 o maior reator LFC tinha capacidade de 460
MWe, espera-se que nos proximos anos essa possa chegar a 800MWe. (Hoffmann, Szklo e Schaeffer,
2012).
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Por fim serd apresentado na Figura 14 o esquema destes dois tipos de gaseificador,
enquanto o grafico da Figura 15 apresenta as diferentes zonas de conversao de um LFB.

Figura 14 —ilustracédo do LFB e LFC
Fonte: Heyne et al., (2013)
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Figura 15 — Esquema ilustrativo e analise da reacdo de um LFB
Fonte: Holt (2004)

Leito Fluidizado Duplo

O LFD também conhecido como Twin fluidized bed reactor, Hybrid reactor, Indirect
reactor ou até Internal circulation fluidized bed, nada mais € do que a combinacao de
dois gaseificadores. Este arranjo € utilizado quando se deseja um gas com poder calorifico
maior do que os atingidos em gaseificadores de leito fluidizado simples. Devido a suas
menores temperaturas de operacdo (Ruiz et al., 2013) o poder calorifico de um gas
proveniente deste tipo de gaseificador é de 10-14 MJ/Nm?® (Heyne, Liliedahl e Marklund,
2013). Neste sistema o material circula entre estes dois reatores, sendo que cada um
apresenta fungdes diferentes. O primeiro reator se ocupa do processo de gaseificagdo em
si, sendo assim o gaseificador de fato, enquanto o segundo tem como objetivo de oferecer
calor para que a reacdo ocorra sendo assim chamado de combustor. Tais papeis
geralmente sdo desempenhados por um reator LFB e LFC respectivamente (Alauddin et

al., 2010). A Figura 16 apresenta o funcionamento deste tipo de gaseificador.
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Figura 16 — ilustracdo de um gaseificador LFD

Neste sistema as temperaturas de gaseificacdo sdo proximas das temperaturas de um

gaseificador em leito fluidizado simples, enquanto a temperatura na camara de combustéo

¢ mais elevada para que esta possa ceder calor ao processo de gaseificacdo. Uma

vantagem deste arranjo é a possibilidade de se produzir gas de sintese livre de nitrogénio

sem que se utilize oxigénio puro (Alauddin et al., 2010). Como este tipo de tecnologia

ainda esta sendo desenvolvido, as informac6es sobre a mesma ainda sdo limitadas. Por

fim a Tabela 4 apresenta as principais caracteristicas de cada uma das tecnologias

apresentadas e suas variagoes.
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Tabela 4 — Comparacéo entre os principais tipos de gaseificador

Co- Contra- LFB LFC Leito de Leito
corrente corrente arraste fluidizado
duplo
Especificagdoda <5lmm  <51lmm < 6mm <6mm <0,15mm < 6mm
matéria prima
Umidade 25 60 <55 <55 <15 <11-25
maxima (%)
PCl tipico do 4,5-5,0 5-6 3,7-8,4 4,5-13 4-6 5-6,3"
gés de sintese
(MJ/Nm3)
Quantidade de  0,015-3,0  30-150 3,7-61,9 4-20 0,01-4 5,6-6,3
alcatrdo (g/nm3)
Temperatura de 1090 1090 800-1000 800- 1990 800-1000
reacéo (°C) 1000
Hot gés 85-90 90-95 89 89 80 90-95
efficiency (%)
Temperatura de >1250 >1000 >1000 >1250 >1000

saida do gés de
sintese (°C)

Fonte: Elaboracdo proépria a partir de Ruiz et al. (2013)

Estado atual de desenvolvimento das tecnologias de gaseificacdo de biomassa

O Gasification Technologies Council indica em junho de 2015 a existéncia de 47 plantas

de gaseificacdo de biomassa entre plantas em operacao, construcao e planejadas, somando

um total e 2089,15 MWth!2 no mesmo ano. Tabela 5 apresenta estas plantas e suas

principais caracteristicas.

1 Em seu estudo Ruiz et al., (2013) utilizou ar como agente de gaseificacdo, o que faz com que o PCI do

gas de sintese resultante seja menor.

12 MWih se refere a megawatt térmico, ou seja € a poténcia referente a energia térmica do gas de sintese

produzido.
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Tabela 5 - Resumo das 47 plantas de gaseificacdo de biomassa em 2015

Nome Pais Capaci- Geragéo Finalidade Status
dade de
(MWth)  syngas
(Nmd/d)

Amecentrale Fuel Holanda 84 614300 Combustivel operagao
Gas Plant liquido
Biomasse Kraftwerk Austria 11,9 85000  Geragdo de EE operagao
Villach

Cabin Creek 45000  Geragdo de EE  planejamento
Biomass Energy

Ciamber CHP Italia 2,6 20000  Geragdo de EE operagao

Daio Gasification Japéo 9,3 65000  Geragdo de EE operacdo
Plant

Enamora CHP Plant  Espanha 15 100000  Geragdo de EE operacédo

Gadesco Pieve CHP Italia 4,4 31000  Geragdo de EE operacédo

GoBiGas 2 80 576000 Combustivel  planejamento
gasoso

Holzverstromung Suica 3,8 26000  Geragdo de EE operacédo
Nidwalden
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Kaidi Biomass 8,75 63000 Combustivel operacgdo
Gasification Plant liquido

Kymijarvi ACFBG Finlandia 48 351118  Geracéo de EE operacdo

Plant
Newry Biomass Reino 6,7 48000  Geragdo de EE operacdo
Unido
Oak Ridge Biomass EUA 10,2 73000 Vapor operacdo
Gasifier
Pietarsaari ACFBG  Finlandia 28 204819 Combustivel operagao
Unit gasoso
Riceland Foods, EUA 15 105000 Vapor operagdo
Jonesboro
Rossano Calabra Italia 5 Geracdo de EE operagdo
Plant
Ruien Power Plant Bélgica 50 350 Geracdo de EE operagdo
Gasifier
Skive Dinamarca 15 232000  Geragdo de EE operacgao
Stracel BTL Plant Franca 260 1890000  Combustivel operacgao

liquido

30



University of North Canada 5,2 Aquecimento operacao
British Columbia

USC Gasification EUA 1,8 14000  Geracédo de EE operacao
System
Véarmlands Suécia 93 670000 Combustivel  planejamento
Methanol Plant liquido
Vaskiluodon Voima  Finlandia 100 Combustivel operacao
gasoso
Villanova Mondovi Italia 3,5 25000  Geragdo de EE operacao
Power Plant
Woodspirit Holanda 386 2775000 Quimicos - operacao
Biomethanol Plant Metanol
Yamagata CHP Japéo 6 500000 Geracdo de EE operacao
Plant

Nota: EE = eletricidade.

Fonte: Elaboracgdo propria a partir de gasification.org, (2015)

Analisando a Tabela 5, pode-se concluir que atualmente 18 paises possuem plantas de
gaseificacdo de biomassa, sendo 0 mais relevante os EUA com sete plantas, seguido de
Itdlia e Suécia com cinco plantas cada e Canada com quatro. O mais comum, porém, é o
pais possuir apenas uma planta como é o exemplo de sete dos 18 paises apresentados
acima. Ainda avaliando a Tabela 5, depreende-se que o principal objetivo de gaseificacao,
é a geracdo de energia elétrica. De fato, 28 das 47 plantas em questdo tém este objetivo.
O segundo objetivo mais importante é a geracdo de combustiveis liquidos e gasosos,
sendo este realizado em 16 das 47 plantas, onde 8 plantas produzem combustiveis liquidos

e 8 plantas combustiveis gasosos.
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2.3 Tecnologia CSP

A tecnologia heliotérmica, ou CSP, é uma forma de aproveitamento da energia solar para
geracdo de energia elétrica. Este tipo de tecnologia utiliza superficies refletoras que
concentram a radiacdo solar em um receptor, geralmente feito de um material de alta
absorbancia que, ao receber a radiacdo solar, a converte em energia térmica. Neste
receptor circula um fluido de trabalho, geralmente 0Oleo sintético ou sal fundido, cujo
objetivo € retirar calor do receptor. Uma vez que recebeu calor do receptor este fluido de
trabalho ativa um ciclo de poténcia (usualmente Rankine ou Brayton (Dunham e Iverson,
2014)) podendo operar das seguintes maneiras:

1. Aprimeira é um arranjo de circuito primario-secundario: apds o fluido passar pelo
receptor, este tem como destino o reservatorio quente do ciclo termodinamico de
poténcia. Sendo assim, a planta CSP, a partir desta etapa ¢ idéntica a uma planta
termelétrica convencional.

2. A outra opcao inclui mais uma etapa que € a etapa de armazenamento, onde o
fluido de trabalho armazena parte do calor absorvido no receptor. Este
armazenamento pode se dar através de meio solido ou liquido, sendo o mais
comum o armazenamento através de dois tanques de sais fundidos ou Oleo
sintético, sendo um quente e outro frio (Gil et al., 2010). A energia térmica fica
armazenado nestes tanques de modo a, quando houver falta do recurso solar, eles
fornecerem calor para o sistema. Isto faz com que o fator de capacidade da planta
aumente e permite controlar a sua operacao (Schneider e Maier, 2014). A Figura
17 mostra o esquema de uma planta CSP operando com circuito secundario e

sistema de armazenamento.
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Figura 17 - Esquema genérico de uma planta CSP

Fonte: Soria (2011), adaptado pelo autor

Outra opcdo para que se aumente o fator de capacidade ¢ a hibridizacdo da planta com
outra fonte de energia térmica (Peterseim et al., 2014), como é o caso das plantas desta

dissertacdo — como sera visto na sequéncia deste trabalho.

2.3.1 Diferentes tecnologias CSP.

Existem quatro tipos de tecnologias CSP: Cilindro Parabdlico, Refletor Linear
Fresnel, Torre de Concentracdo e Disco Stirling. Uma pratica comum para a tecnologia
CSP, sendo inclusive adotada pela Agéncia Internacional de Energia (IEA) é classificar

a tecnologia CSP de acordo com seu foco (linear ou pontual) e receptor (fixo ou movel).

Os receptores fixos, como o nome diz, sdo dispositivos estacionarios que nao
acompanham o movimento do coletor, enquanto os receptores moveis se deslocam junto
com o coletor. O foco pode ser linear, neste os raios de sol séo direcionados para uma
superficie, ou pontual, neste os raios sdo concentrados em um ponto e ndo mais em uma

superficie. A Figura 18 mostra a as diferentes tecnologias segundo esta classificacao.
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Figura 18 - Classificacdo dos tipos de tecnologia CSP

Fonte: Soria (2011)

Além da distincdo entre foco e receptor, as quatro tecnologias CSP apresentam diversas
diferencas técnicas como temperatura de operacao, poténcia tipica, custo nivelado e fator

de concentragdo. Sendo assim, a Tabela 6 apresenta as principais caracteristicas.
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Tabela 6 - Comparagdo entre as quatro tecnologias CSP

Tecnologia CSP

Unida | Lineal Cilindro Receptor | Disco
de Fresnel Parabglico | Central Parabélico
Poténcia tipica por usina MWe 1-200 10-200 10-200 0,01-0,40
2 50-400 300-2.000 | 150-1.500
2 (tipico (tipico (tipico
3 Temperatura de operacao °C 50-300 390°C) 565°C) 750°C)
& | Eficiéncia pico % 20,0 23,0 29,4
E Eficiéncia liquida (média anual) | % 8-10 11-16 15-30 20-30
«C
E Fator de concentracdo vezes 25-200 80-200 300-1.000 | 1.000-4.000
Poténcia instalada até margo
2014 MWe 53,26 3.406,7 496 1,5
Protdtipos- | Disponivel Protétipos-
demonstra¢ | comercialm | Demonstrag | demonstrag
-= | Estagio comercial do ente o o
S Muito Mais
£ | Maturidade tecnoldgica Madura madura recente Recente
o
§ Risco tecnoldgico Médio Baixo Médio Alto
g Armazenamento de eletricidade Limitado Limitado Sim Baterias
< Desenhos hibridos Sim Sim Sim Sim
| Demanda de rea Médio Grande Médio Pequeno
Custo relativo Muito baixo Baixo Alto Muito alto
g 3,82-8,40
.2 [Custo por poténcia instalada: (SAC);
% CAC=com armazenamento de 6,65 - 10,50
S | calor; SAC= sem (CAC._ | 4,0 (SAC);
& | armazenamento de calor; GDV=| USD/ 6h); 2,30 | mais de 4,0 12,57
£ | geracdo direta de vapor. W 3,0 (SAC) (GDV) (CAC) (SAC)
e cent.
< USD/k
o [ Custo de O&M Whe 1,2-2 3,4 21

Fonte: Baseado em SORIA, (2011); CSP TODAY (2014); PU

ROHIT, I.; PUROHIT, P., 2010;

NIXON et al., 2010; FERNANDEZ-GARCIA et al., 2010; BARLEV et al., 2011; LODI, 2011;
LOVEGROVE et al., 2011; VIEBAHN et al., 2008; ARVIZU et al., 2011 ). Recopilaco e

2.3.2 Panorama mundial

elaboracéo prépria
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faz-se necessario apresentar o panorama atual desta tecnologia no mundo.

Antes de entrar em mais detalhes técnicos sobre cada uma das quatro tecnologias CSP,

A Tabela 7 apresenta a poténcia CSP no mundo até margo de 2014 segundo o status:
anunciado, planejado, em desenvolvimento, em construcdo, em operacdo. Segundo a
classificacdo do CSP TODAY (2014), o status “anunciado” engloba as mencdes de
interesse em desenvolver plantas CSP que a imprensa publica, mas das quais ndo existe

evidéncia de progresso. Projetos “planejados” s@o aqueles que ja tém estudos de




factibilidade ou pré-factibilidade. Projetos “em desenvolvimento” incluem aqueles
empreendimentos a procura de financiamento, licencas e construtores. Atividades como
preparacdo do terreno, construcao de caminhos de acesso ja sao indicios de que o projeto
estd em etapa de construcdo. Existe uma etapa prévia de comissionamento, nela realizam-
se todos o0s testes prévios a conexdo a rede elétrica. Neste relatério, os projetos em etapa
de comissionamento s&o contabilizados entre os projetos “em constru¢do”, somando 263
MWe. Finalmente, os projetos “em operacdo” sdo aqueles que ja fornecem eletricidade

para a rede.

Segundo CSP TODAY, (2014), até marco 2014 registraram-se 96 projetos CSP em
operagdo com uma poténcia nominal total de 3.957 MWe, que esta concentrada em
poucos paises. A Espanha e os Estados Unidos sdo responsaveis por 53% e 38% da

poténcia CSP em operacdo no mundo, respectivamente.
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Tabela 7 - Poténcia CSP no mundo até fevereiro de 2016

Poténcia nominal (MWe)
Desenvolvi-

Paises Operacédo Construcéo mento Planejado Anunciado
Africa do Sul 200,33 100,1 500 2400 115
Alemanha 2
Arébia Saudita 43 230
Argélia 25 7 510
Argentina 20
Australia 4,5 51,5 484 50
Brasil 1 1,4 50
Canada 1,4
Chile 10 110 110 105 1.030
China 53 437 724 545 1.012,1
Chipre 100
Egito 20 350 80
EAU 100 800
Espanha 2.305
Estados Unidos 1880,4 120 0,4
Franca 1,9 12 9
Grécia 125
india 237,56 25,3 10 383 50
Iran 17
Israel 121 122,5 180 10
Italia 7,2 1 182 138,3
Quénia 20
Kuwait 110
Libano 3 50
Marrocos 183 350 1
México 12
Namibia 50
Papua-Nova-Guiné 1
Ooma 7 1.021
Portugal 8
Qatar 1
Tailandia 5
Tunisia 50 100
Turquia 5
Zimbabwe 120
Total 4994,39 22849 2200,5 5854,7 1999,53

Fonte: Elaboracéo propria, baseado em dados de CSP TODAY, (2016)

Conforme os dados, 86% da poténcia em operacdo até marco 2014 é baseada na

tecnologia de cilindro parabdlico, e apenas o 13% corresponde a de torre solar. A
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tecnologia de cilindro parabolico foi a mais usada para a instalagdo de usinas CSP no
mundo, ela esta presente em 96% e 68% da poténcia instalada operando na Espanha e nos

Estados Unidos, respectivamente.

Na mesma data, registraram-se também 23 projetos CSP em construcao (incluindo usinas
em etapa de comissionamento), somando uma poténcia nominal total de 1.213 MWe. A
tecnologia de cilindro parabdlico continua sendo importante nestas novas usinas, 67% da
poténcia a entrar em operacdo no medio prazo esta baseada nesta tecnologia. Assim, é de
se esperar que as analises de oportunidades de negocio no Brasil, para o curto e medio
prazo, enfatizem a tecnologia de cilindro parabolico, com armazenamento de calor ou

com hibridizagao.

A tecnologia de torre solar ganha maior importancia no longo prazo, apesar de ser
atualmente somente a segunda tecnologia com maior poténcia instalada no mundo (13%,
ver Figura 19). A possibilidade de operar a maiores temperaturas, incrementando assim a
eficiéncia do ciclo termodinamico e diminuindo os custos nivelados da energia sdo razdes
importantes para acreditar no desenvolvimento desta tecnologia no longo prazo (Py,
Azoumah e Olives, 2013). Esta tendéncia se torna evidente ao analisar o tipo de
tecnologia CSP a ser usado nas plantas em estado de desenvolvimento e planejamento,

onde a participacédo da torre solar é de 45% e 38%, respectivamente.
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Figura 19 - Participacdo do tipo de tecnologia CSP nos projetos em operacao, construcao,
desenvolvimento e planejados.

Fonte: Elaboracédo propria, baseado em CSP TODAY, (2014)

2.3.3 Cilindro Parabdlico

Como mostrado na Figura 18, o cilindro possui foco linear e os coletores sdo
distribuidos no campo solar de forma paralela e rastreiam o sol em apenas um eixo,
podendo ser leste-oeste ou norte-sul. Cada um deles traz suas vantagens e desvantagens.
Quando o rastreamento se da no eixo leste-oeste, a vantagem decorre do fato de os
espelhos se movimentarem pouco durante o dia e ficarem diretamente voltados para o sol
de meio dia. O rastreamento norte-sul ndo fica voltado para o sol de meio dia, porém
recebe mais radiacao no inicio do dia e no fim de tarde (MALAGUETA, 2013). A Figura
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20 ilustra esquematicamente uma planta de cilindro parabdlico com armazenamento

térmico.

Térmico

(X

Figura 20 - llustracdo da planta de cilindro parabdlico

Fonte: IEA (2010)

O fluido de trabalho mais utilizado neste tipo de tecnologia € um o6leo sintético
que trabalha na faixa de 300°C — 400°C, apesar de, em alguns casos, ser utilizado vapor
(Miller e Lumby, 2012). O custo da energia gerada em um cilindro parabdlico varia entre
146 e 182 USD/MWh (IEA, 2014)

2.3.4 Torre de concentracao.

A planta do tipo torre de concentracdo ou torre de receptor central, em inglés
Central Receiver System (CRS), utiliza espelhos usualmente de 12m x 12m, planos (ou
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levemente concavos), também chamados de heliostatos. Os espelhos sdo distribuidos 360°
ou 180° em volta da torre, e rastreiam o sol em dois eixos concentrando a radiagéo solar

em um receptor pontual no alto desta torre, como mostra, esquematicamente a Figura 21.
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Figura 21 - llustracdo de exemplo de torre solar

Fonte: Bianchini (2013)

Por ter um alto fator de concentracdo 300 — 1000 (vide Tabela 6), a torre atinge
em seu receptor temperaturas de até 2000 °C. Assim, um dos campos de pesquisa é
justamente um fluido de trabalho (Heat Transfer fluid — HTF) que consiga aproveitar este

calor de alta qualidade

Sédo utilizadas trés possibilidades de HTF para a torre solar: vapor, sais fundidos
e ar. O vapor é o fluido de trabalho em diversas plantas da Espanha, como a PS10: ele
apresenta como vantagem o fato de ndo necessitar de trocadores de calor, uma vez que o
vapor gerado na torre solar pode ser diretamente utilizado na turbina a vapor. Este arranjo,
porém, apresenta escoamento multifasico e altas pressdes de trabalho, sendo tais
condigdes ainda consideradas um desafio (BURGI, 2013). O sistema que opera com sais
fundidos necessita de trocadores de calor, e de um sistema de backup devido a alta
temperatura de fusdo dos mesmos. Contudo, tais sais apresentam como vantagem a alta
temperatura que atingem sem se degradarem, aproximadamente 600°C (Skumanich,
2010). O arranjo com ar ainda esta sendo estudado: uma referéncia neste caso é o centro
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de pesquisa de Julich, na Alemanha. A torre de concentragdo deste centro possui um
sistema de armazenamento passivo em meio sélido (Henneck et al., 2008). Além do
centro Julich, a empresa Aora apresenta em seu portfolio pequenas torres solares
modulares (100kWe), que também operam com ar como fluido de trabalho. Outro ponto
interessante da planta da Aora é o fato da possibilidade de hibridizacdo com diversos
combustiveis, podendo ser hibridizada inclusive com biogas (AORA, 2015)

2.3.5 Refletor Linear Fresnel.

O Refletor Linear Fresnel se assemelha ao cilindro parabdlico por possuir foco
linear. Os espelhos do refletor Fresnel, porém, sdo planos ou levemente céncavos ao
contrério do cilindro parabdlico. Neste arranjo o receptor se situa um pouco acima dos
espelhos que podem ser organizados em diferentes arranjos, 0s mais comuns consistem
em alinha-los em uma parabola ou posicionar “tiras” de espelho no chdo. Para este
arranjo, porém, é necessario o terreno plano. Um cuidado necessario com este tipo de
tecnologia é o sombreamento que pode ocorrer, fazendo com que a luz solar ndo atinja 0s
espelhos. (MALAGUETA, 2013). A Figura 22 mostra uma planta CSP que opera com

Refletor Linear Fresnel.
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Figura 22 — Planta que opera com a tecnologia de refletor Linear Fresnel

Fonte: Lodi (2011)

O Refletor Linear Fresnel ainda possui variagdes como o Refletor Linear Fresnel
Compacto, do inglés, Compact Linear Fresnel Reactor (CLFR). Esta variagéo utiliza dois
receptores em paralelo para cada espelho, o que ajuda a contornar o problema de
sombreamento citado acima além de diminuir o tamanho e consequentemente o custo da
planta (LODI, 2011).

O fluido de trabalho mais utilizado no refletor linear Fresnel é a dgua/vapor, que
opera a aproximadamente 380°C. Existem esforcos para que essa temperatura atinja
450°C (BARBOSE et al., 2012). A Figura 23 ilustra a variagdo CLFR
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Fonte: NREL (2013b)

2.3.6 Disco Stirling

O Disco Stirling, assim como a torre de concentracdo, € um concentrador de foco
pontual. Outra semelhanca é o fato de ambos rastrearem o sol em dois eixos. Gragas a
essas caracteristicas o0 disco possui a maior taxa de concentracdo, e a segunda maior
temperatura em seu receptor (somente a torre atinge temperaturas mais altas) vide Tabela
6. O espelho do disco tem formato semiesférico, podendo ser composto de um Unico
espelho ou diversos. O raio do disco varia entre 5 e 15m, e sua poténcia entre 5 e 25 kW
(KALOGIROU, 2009).

Este tipo de tecnologia pode ser utilizado de duas maneiras. A primeira delas
consiste em uma operagao autdnoma, composta por coletor, receptor e um motor Stirling,
(LODI, 2011): nesse caso, a energia € gerada diretamente no motor, que geralmente opera
com o ciclo Stirling. Esta variacéo é util para regides remotas (MALAGUETA, 2013). A
outra possibilidade é o arranjo de uma planta onde o disco opera em conjunto com outros
discos. O primeiro modelo é o mais utilizado por apresentar menos perdas térmicas, além
de possuir menor custo (BIANCHINI, 2013). A Figura 24 ilustra um disco Stirling.
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Figura 24 - llustragdo de um Disco Stirling

Fonte: LODI (2011)
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3 Procedimento metodologico

Neste capitulo serdo apresentadas e descritas as metodologias desenvolvidas e utilizadas
para se chegar as propostas de planta e suas simula¢@es de desempenho, além de detalhar
as hipdteses e escolhas consideradas neste processo. O presente estudo sera conduzido
através de um processo iterativo entre trés programas, o Hysys versdo 2006 desenvolvido
pela AspenTech, um programa de engenharia de processos, o System Advisor Model
(SAM) versdo 2015 desenvolvido pelo Laboratério Nacional de Energia Renovavel (em
inglés — National Renewable Energy Laboratory —NREL) e o Microsoft Excel versao

2013 para tratamento de dados.

3.1 Descricao das ferramentas

3.1.1 Hysys

O Hysys é um programa de engenharia de processos. Ele trabalha com uma interface de
diagramas de fluxo e faz calculos em regime permanente. Para realizar tais célculos o
Hysys é programado utilizando as linguagens Fortran e C. A Figura 25 ilustra o ambiente

de diagrama de fluxos do Hysys.
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Figura 25: Ambiente de diagrama de fluxo Hysys
Fonte: AspenTech (2005)

No ambiente de diagramas de fluxo é possivel escolher dois tipos de objetos, sdo eles:
correntes (streams) e equipamentos. As correntes também se dividem, podendo estas ser
corrente de massa ou corrente de energia, onde as correntes de massa sdo indicadas por
setas azuis enquanto as correntes de energia sdo indicadas por setas vermelhas, como

mostra a Figura 26.
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Figura 26 - Exemplo de diagrama de fluxo com setas e equipamentos
Fonte: AspenTech (2005)

Para cada uma das correntes de massa é necessario definir quatro graus de liberdade, um
referente a composi¢do da corrente, duas propriedades intensivas, além de algum fluxo
entende-se aqui por fluxo massa, mol ou energia por tempo. Uma vez que estas
propriedades sdo inseridas o Hysys determina as outras propriedades termodinamicas. A
Figura 27 mostra a janela de entrada, enquanto a Figura 28 mostra a janela de saida das
propriedades e composicdo das correntes de massa. Para as correntes de energia é

necessario definir apenas seu fluxo.
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Figura 27 — Janela de entrada de propriedades do Hysys

Fonte: elaboragéo prépria
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Figura 28 - Tabela de propriedades calculadas pelo Hysys
Fonte: Hysys (2006)
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Por fim, é valido destacar que o Hysys ndo ¢ um modelo de otimizac&o. Ele apenas calcula
os fluxos de energia, massa e suas propriedades a partir dos dados de entrada inseridos
pelo usuario. Para que se faca uma otimizacao, o Hysys conta com seu data book onde é

possivel fazer analises de sensibilidade.

3.1.2 System Advisor Model

O System Advisor Model (SAM) é um software desenvolvido pelo National Renewable
Energy Laboratory (NREL), Sandia National Laboratories e pela Universidade de
Wiscosin, além de outros colaboradores (SAM/NREL, 2013). Este programa simula e
modela as caracteristicas técnicas e econdmicas de usinas elétricas de fontes renovaveis
(edlica, solar FV e CSP e sistema de aquecimento de agua, biomassa, geotérmica e até
um sistema genérico). O programa apresenta o resultado em energia gerada numa
resolucéo horéria e o fluxo de caixa do projeto, além de resultados intermediario como
calor gerado no campo solar, por exemplo. A versdo mais recente do software, a versdo
2015, sera utilizada nas simulacfes desta dissertacdo. Uma vez escolhida a tecnologia
dentre as apresentadas acima, sao apresentadas ao usuario diversas sub-opc¢des. No caso
do CSP, o programa tem sub-op¢Oes para as quatro tecnologias, linear Fresnel, cilindro
parabdlico, disco Stirling e torre de concentracdo. E valido ressaltar que todas as
simulacdes conduzidas através do SAM serdo feitas para tecnologia de cilindro
parabolico. Uma vez que o Brasil ainda ndo possui nenhuma planta CSP, é natural que as
primeiras propostas de plantas utilizem a tecnologia mais difundida, como visto no

capitulo 2, o cilindro parabdlico.

Diversos autores utilizam o SAM para simulacdo de plantas CSP. Na literatura
internacional pode-se destacar estudos como PATNODE (2006), LOVEGROVE et.,
(2011) e UMMEL (2010), enquanto no cenario nacional se destacam trabalhos como
SORIA (2011), LODI (2011), MALAGUETA (2013), BURGI (2013) e MILANI (2014).
Para realizar tais simulagcfes o SAM utiliza o software TRNSYS, desenvolvido pela
Universidade de Wisconsin, um programa de simulacdo que simula operagdes horérias
das tecnologias apresentadas acima (SAM/NREL, 2013). Tal programa, assim como o

Hysys utiliza a linguagem Fortran. Vale ressaltar que os resultados do mesmo foram
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validados por dados coletados pela usina SEGS VI mostrando boa confiabilidade
(PATNODE 2006).

Para realizar tais simulacdes, porém, o0 SAM necessita de dados de entrada, agrupados em
abas para facilitar seu uso. Sendo assim este subcapitulo sera dividido em topicos

referentes as principais abas presentes no SAM.

Location and Resources

A primeira aba tem o0 nome de Location and Resources. Nesta aba se define o local onde

serdo conduzidas as simulagoes.

Neste ponto vale destacar que todas as simulagc6es desta dissertacdo serdo feitas para Bom
Jesus da Lapa — BA. Esta localidade foi escolhida, pois 0 SAM necessita de dados
horéarios de radiagdo e 1é trés formatos: TMY2 (.tm2), TMY3 (.csv) e EPW(.epw)
(SAM/NREL, 2013). O Brasil possui apenas 20 localidades com dados climatolégicos
nesses trés formatos, sdo eles: Belo Horizonte, Boa Vista, Bom Jesus da Lapa, Brasilia,
Campo Grande, Cuiaba, Curitiba, Florianopolis, Fortaleza, Jacareacanga, Manaus,
Petrolina, Porto Nacional, Porto Velho, Recife, Rio de Janeiro, Salvador, Santa Maria e

Sao Paulo. A Tabela 81 mostra os dados climatolégicos destas 20 localidades.

13 As SEGs I-I1X sdo um conjunto de nove plantas situadas no sudoeste americano, estas foram as primeiras

plantas CSP a entrarem em operagdo na década de 80.
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Tabela 8 — Dados climatoldgicos das localidades com dados georreferenciados

DNI [kWh/m?/ano] Temperatura de Velocidade do
bulbo seco [°C] vento [m/s]
Belém 1020,8 26,5 2,1
Manaus 11442 26,8 1,0
Jacareacanga 1153,9 25,9 0,5
Curitiba 12232 17,2 3,0
Porto Velho 1255,5 26,3 1,0
Sdo Paulo 12753 19,5 2.5
Boa Vista 13144 28,5 3,6
Santa Maria 14022 19,5 2.4
Florianopolis 1424.6 20,7 33
Recife 15198 27.1 32
Cuiaba 1539,6 26,7 2,0
Fortaleza 15939 27.2 3,8
Rio de Janeiro 1608,5 24.0 2.4
Salvador 1679,9 25,9 2,1
Brasilia 17372 21,3 2,1
Campo Grande 1785,0 24.0 39
Belo Horizonte 1856,0 22,0 1,7
Petrolina 18337 26,8 4,1
Porto Nacional 18688 27,1 1,1
Bom Jesus da Lapa 2198,5 26,1 1,6

Fonte: Malagueta (2013)

Da Tabela 8, nota-se que a unica localidade que possui dados georreferenciados e DNI
acima dos 2000kWh/m?/ano, primeiro critério de exclusdo em diversos estudos como
Clifton & Boruff, (2010); Fluri, (2009); Gastli et al., (2010); Bravo et al., (2007); Anders
et al., (2005); e Burgi, (2013), é Bom Jesus da Lapa (BJL). Sendo assim todas as

simulacdes desta dissertacdo serdo conduzidas para BJL. A

Tabela 9 mostra os dados climatoldgicos de Bom Jesus da Lapa:
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Tabela 9- Dados climatoldgicos de Bom Jesus da Lapa

Cidade Bom Jesus da Lapa (BJL)
g Estado Bahia
=
s Fuso horério GMT -3
o
3 Elevaco 458m
[72]
[<5]
'% Latitude -13,27°
e
S Longitude -43,42°
[

Irradiacdo Direta Normal | 2.198,5 kWh/m?.ano
(DNI)

Irradiacdo Global horizontal | 2143,2 kWh/m?2.ano

Temperatura de bulbo seco 26,1°C

Velocidade do vento 1,6 m/s

Dados climatologicos
anuais

Fonte: MALAGUETA (2013)

Solar Field

A segunda aba, intitulada “Solar Field”, é responsavel por dimensionar o campo solar,
sendo permitido ao usuario escolher entre duas opg¢des para dimensionar este item. A
primeira opgdo consiste em definir a rea de abertura total do campo, ou seja, a soma das
areas de abertura de todos os coletores do campo. E definida como area de abertura de
um coletor a area total que, de fato, recebe a luz solar (Turchi, 2010), ou seja, esta ndo é
a area total da superficie curva do espelho parabolico. A area de abertura de um coletor é
calculada multiplicando-se a abertura do coletor pelo seu comprimento. A segunda opgéo
para se definir o campo solar é determinar o multiplo solar (veja capitulo 2). Uma vez
com esse parametro definido é possivel calcular a area total do campo, além da area total

de abertura.

Para se definir o campo solar é necessario que o usuario insira outros parametros além de

um dos dois explicitados acima. S&o eles:

e Espacamento entre fileiras de cilindro parabdlico
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e Angulo superior e inferior para o qual o campo solar rastreia o sol (stow and
deploy angle)
e Rugosidade do espelho

e Eficiéncia da bomba e radiacdo de projeto.

O campo solar, porém, ndo é o unico componente da planta definido nesta aba. Outro
componente importante do sistema a ser definido nesta aba é o fluido de trabalho. O SAM
possui uma biblioteca padrao de fluidos de trabalho que possui, para cilindro parabdlico,
nove opgoes de fluido de trabalho, séo elas:

e Therminol VP-1 (6leo sintético)
e Caloria HT 43 (Gleo sintético)

e Hitec XL (sal fundido)

e Hitec Solar Salt (sal fundido)

e Hitec (sal fundido)

e Downtherm RP (6leo sintético)
e Downtherm Q (6leo sintético)

e Therminol 59 (6leo sintético)

e Therminol 66 (6leo sintético)

Além destes fluidos de trabalho da sua biblioteca é permitido ao usuario inserir um novo
fluido. Para incluir um novo fluido de trabalho no SAM ¢é necessario fornecer as seguintes

caracteristicas:

e Capacidade térmica [kJ/kg.k]

e Massa especifica [kg/m3]

e Viscosidade [Pa.s]

e Viscosidade cinematica [m2.5]

e Condutividade térmica [W/m.K]
e Entalpia especifica [J/kg]

Vale ressaltar que é necessario fornecer essas propriedades em no minimo duas
temperaturas uma vez que 0 SAM faz a interpolagéo a partir destes dois (ou mais) pontos

(MILANI, 2014).
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Por fim € necessario, nesta aba, inserir 0s outros parametros relacionados ao fluido de

trabalho como:

e Temperatura de entrada e saida em cada um dos loops.

e Vazdo minima e maximado HTF

Collector and Receiver

As duas proximas abas sao intituladas Collector e Receiver, respectivamente. Nestas duas
abas ¢ definido o sistema do concentrador solar (para definicdo de concentrador solar ver
capitulo 2). Na terceira aba é necessario definir os parametros do coletor referentes a
geometria e 0s parametros oticos do mesmo. Estes parametros podem ser definidos

através de uma biblioteca que possui sete opcOes de coletor:

e Euro Trough ET 150

o luzlS-2

e luzlLS-3

e Solargenix SGX-1

e Albiasa Trough AT150
e Siemens SunField 6

e SkyFuel Sky Trough

A quarta aba é responsavel por definir o receptor. Assim como no caso do coletor é
necessario definir os pardmetros do receptor referentes a sua geometria, absorcao, perda
de calor e efeitos dticos. Assim como nas abas anteriores 0 SAM também possui uma
biblioteca de receptores, na qual € possivel escolher entre seis opgdes de receptores, sao

elas:

e Schott PTR 70
e Schott PTR 70-2008
e Solel UVAC 3
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e Siemens UVAC 2010
e Schott PTR 80
e Royal Tech CSP RTUVR-2014

Thermal Storage

A quinta aba se dedica ao armazenamento de energia. E valido ressaltar que o SAM em
seu modelo de cilindro parabolico trabalha apenas com o sistema ativo de armazenamento
em dois tanques, este podendo ser direto ou indireto. O principal parametro desta aba é o
numero de horas de armazenamento que define o didmetro do tangque e consequentemente
o volume do mesmo. E possivel também definir qual seré o fluido de armazenamento da
planta também através de uma biblioteca com as mesmas opcdes listadas para HTF, além
de ser permitido ao usuério inserir um novo fluido. Como dito anteriormente, nenhuma
das plantas simuladas nesta dissertacdo tem armazenamento de energia, sendo assim esta

aba ndo sera vista de forma detalhada.

System costs and Financial Parameters

O SAM também calcula o fluxo de caixa no espaco de tempo determinado pelo usuario,
além do custo nivelado da energia da planta. Para que tais calculos sejam realizados é
necessario que se introduzam as variaveis econdmicas e o custo dos equipamentos. A

quinta e sexta aba se dedicam a esta questéo.

E valido destacar que a parte financeira do SAM foi desenvolvida para o mercado

estadunidense de energia elétrica e possui duas op¢bes de modelos econdmicos:

e Power Purchase Agreement (PPA)

¢ Independente Power Producer (IPP)

A opcdo de PPA é a opgdo que representa o0 ambiente de contratacdo regulada de grandes
geradoras estadunidenses, enquanto o IPP representa o ambiente de produtores que
também sdo consumidores ou produtores independentes de energia que, no mercado

americano, ganham incentivos fiscais. Nenhuma dessas opgoes reflete bem o mercado
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brasileiro. A opgéo IPP, porém, confere maior liberdade ao usuario, fazendo com que seja
possivel configurar esta opcao de forma a se aproximar ao mercado brasileiro (Malagueta,
2013), logo esta serd a opcéo utilizada nas simulacdes desta dissertacdo. As variaveis
econdmicas inseridas dentro do ambiente de IPP serdo as mesmas utilizadas em outros
estudos de CSP no Brasil como: Soria (2011), Schaeffer et al., (2012), Malagueta (2013)
e Milani (2014). As principais variaveis, requeridas pelo SAM, deste cenario encontram-

se resumidas na Tabela 10.

Tabela 10 - dados econémicos inseridos no SAM

Periodo de analise 30 anos

Pardmetros de anélise Taxa real de desconto 10% a.a.
Taxa Federal 34%
Taxa Estadual 0%

Taxas e garantias Seguro 0,5% do custo total
instalado
- 0% do custo total instalado
Valor residual Fracdo de Divida *
Parametros de Prazo de amortizacdo *
empréstimo _

Taxa de juros *

TIR - 15% a.a.

Depreciacéo Linear de 10 anos

* N&o sera considerado financiamento no cenario em questao

Fonte: Elaboracdo propria a partir de SORIA (2011), SCHAEFFER et al. (2012) e
MALAGUETA (2013)

Tais parametros econdmicos serdo importantes para que se realize o calculo do LCOE do
bloco de poténcia para cada uma das plantas a serem propostas.

Do ponto de vista de custo, ha necessidade de se entrar com o custo de cada um dos
equipamentos. E valido ressaltar que o SAM possui custos considerados padrdo no
mercado estadunidense. Assim como feito nos pardmetros financeiros, 0s custos a serem

utilizados nesta dissertacdo serdo os mesmo utilizados em outros estudos de CSP no Brasil
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como: Soria (2011), Schaeffer et al., (2012) e Malagueta (2013). Estes custos seréo
aplicados para todas as plantas simuladas e estdo detalhados na Tabela 11.

Tabela 11 - Custos da parte CSP da planta
Melhoria no sitio (USD/m?) 30

Campo solar (USD /m?) 270

Sistema do fluido de trabalho (USD /m?) | 80

Bloco de poténcia (USD /kWe) 830

Balanco da planta (USD /kWe) 110

Fonte: elaboragéo prépria

3.2 Processo iterativo das ferramentas
Nesta secdo sera explicada a forma com a qual as ferramentas descritas nas secoes

anteriores serdo utilizadas de forma a se propor e simular as plantas em questao.

Vale destacar que todas as simulaces feitas nesta dissertacdo utilizardo o0 mesmo tipo de
gaseificador. Tal gaseificador consiste em um gaseificador indireto, atmosférico, onde
tanto o reator onde ocorre 0 processo de gaseificagdo em si, quanto o reator que fornece
o calor para a reacdo séo do tipo LFC, enquanto a reforma de alcatréo é realizada em um
reator do tipo LFB. Tais dados tém como fonte o relatério do NREL do departamento de
energia dos EUA (Departamento of Energy — DOE) intitulado Biomass Gasification
Technlogy Assessment, de 2012 (NREL, 2012). Ou seja, o gaseificador ndo foi simulado
nesta dissertagdo, uma vez que o objetivo da mesma ndo é avaliar desempenho de
gaseificadores em plantas hibridas CSP-biomassa, mas, sim, o sistema hibrido, como um
todo. A modelagem de um gaseificador implicaria em um estudo de engenharia de
processo, que foge ao escopo deste trabalho. As principais entradas e saidas do
gaseificador em questdo séo apresentadas na tabela A-1 do anexo 1.

Sendo assim, utiliza-se o gaseificador como o componente a partir do qual se modela o
resto do sistema de forma iterativa. Primeiro sera desenhada a forma de hibridizagdo. A
partir desta proposta de hibridizacdo, localiza-se o gaseificador no ciclo termodinamico.

Como se tém os dados de entrada e saida do gaseificador, € possivel modelar o ciclo tanto
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para traz como para frente. O ciclo serd& modelado no ambiente de diagrama de fluxo do
Hysys e fornecera a demanda de energia térmica requerida a planta CSP. Com esta
demanda definida, segue-se a etapa de simular a planta CSP no SAM. Dependendo do
arranjo, o resultado da modelagem no SAM pode influenciar ou ndo no ciclo do Hysys,
ou seja, em alguns casos a demanda térmica do SAM influenciard, por exemplo, a vazao
de ar ou de gés de sintese. Para estes casos ndo s6 a demanda térmica requerida a parte
solar calculada pelo Hysys é dado de entrada do SAM, mas o resultado do SAM também
é dado de entrada do Hysys. Sendo assim, se inicia um processo em Vvarias etapas até que

se encontre um valor convergente.
Logo, pode-se dividir o processo utilizado na elaboragéo desta dissertacdo em seis etapas:

e Etapa 1: Desenha-se 0 esquema basico de hibridizacdo a ser simulado no Hysys.
O ponto principal desta etapa é o posicionamento do bloco solar, do gaseificador,
e do bloco de poténcia, no fluxograma de processo.

e Etapa 2: Ja com o auxilio do programa Hysys se posiciona o gaseificador no
esquema bésico, sendo assim possivel de avaliar sua integracdo com a planta CSP

e Etapa 3: Simula-se no Hysys e obtém-se a demanda de calor a ser fornecida pelo
bloco de CSP.

e FEtapa 4. Com os dados obtidos na etapa 3 utiliza-se o software SAM para
identificar os parametros da planta CSP para suprir esta demanda de energia
térmica.

e Etapa 5: Dependendo da configuracdo da planta em questdo, os resultados das
outras ferramentas, seja ela 0 SAM ou o Excel podem influenciar no Hysys. Por
exemplo, o tamanho do armazenamento do gas de sintese (necessario para manter
a operacdo continua da planta solar, calculado via Excel) pode influenciar na
vazdo de ar, que, por seu turno, influéncia na demanda térmica do SAM, que
também influencia o armazenamento. Para estas situacdes é necessario rever o
dimensionamento do Hysys.

e Etapa 6: Finaliza-se a iteracdo e obtém-se 0s seguintes dados: poténcia da turbina
a vapor e turbina a gas, area do campo solar, calor fornecido pela planta CSP,

quantidade de loops da mesma, maltiplo solar.
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Além das duas ferramentas descritas anteriormente também foi utilizado o Microsoft
Excel para auxiliar no tratamento de dados.

3.3 Anadlise preliminar de custos

Apés realizar o processo iterativo, este estudo avaliard, ainda de forma preliminar e,
sobretudo, para fins de comparacdo entre as plantas, os custos dos sistemas ISGCC
propostos. A ideia aqui ndo é exatamente avaliar em detalhes os componentes dos custos
dos equipamentos, nem tampouco Vverificar potenciais de reducdo de custo, seja por
aprendizado tecnoldgico, producdo em massa de equipamentos e reducdo das
contingéncias de projeto. Nao se busca também internar os custos a realidade brasileira.
Portanto, trabalha-se com custos conforme padrfes internacionais. Neste sentido, o
principal objetivo desta analise preliminar é verificar a comparagdo de custos em ordem

de grandeza entre os esquemas ISGCC sugeridos e dimensionados.

Para tanto, seguir-se-a o procedimento aqui descrito. Primeiro serdo apresentados, ainda
nesta se¢cdo 0s parametros econdmicos e financeiros comuns a todas as plantas.
Posteriormente, na subsecdo de analise de custo de cada uma das trés plantas serdo
levantados os custos de capital, operacdo e manutencdo (O&M) e combustivel de cada
uma. As variaveis econdémicas e parametros financeiros sdo 0s mesmos para todas as

plantas e se encontram resumidos na Tabela 12.
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Tabela 12 — Parametros financeiros adotados

Periodo de anélise 30 anos
Pardmetros de andlise Inflacéo 0% a.a.
Taxa real de desconto 10% a.a.

Taxa Federal 34%

Taxas e garantias Taxa Estadual 0%

Taxa de Venda 5% do custo total
instalado
Seguro 0,5% do custo total

instalado
Valor residual - 0%
Parametros de Fracdo de Divida 70%

empréstimo i
Prazo de amortizacdo 16 anos
Taxa de juros 7,4% a.a.
TIR - 15% (a.a.)

Depreciacéo

Linear de 10 anos

Tempo de construcéo

5 anos

Fonte: Elaboragédo propria a partir de SORIA (2011), SCHAEFFER et al. (2012) e
MALAGUETA (2013)

Uma vez com os parametros financeiros e os custos de capital, combustivel e
operacdo e manutencdo de cada uma das trés plantas, sera calculado o custo nivelado de
energia de cada uma das plantas (LCOE)**. O LCOE ¢é o preco da eletricidade requerido

por uma unidade geradora, que anula a diferenca entre as receitas e os custos da planta,

14 Do inglés Levelized Cost of Energy.
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considerando-se a recuperacdo do capital investido, conforme uma determinada taxa de
desconto e uma vida util (IRENA, 2012).

O LCOE pode ser calculado a partir da seguinte formula:

n It+Mt+Ft

LCOE =
 Et
=1 (1 +r)t

Onde:
e LCOE = Custo nivelado da energia
e |¢ = gastos com investimentos a.a.
e M= gastos com O&M a.a.
e F= Gastos com combustivel a.a.
e E:=Eletricidade gerada a.a.
e 1 =taxa de desconto

e n =vida util do sistema
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4 Descricdo, simulacéo e resultados das plantas propostas

Neste capitulo sera descrito cada um dos tipos de planta propostos. Ao final, serdo
apresentadas também as plantas a serem simuladas através do procedimento
metodoldgico descrito no capitulo anterior, assim como as simulag¢fes conduzidas e seus

resultados.

As plantas serdo divididas de acordo com o conceito do ciclo termodindmico e
classificadas em trés tipos: Série, Paralelo e Extracdo. Todas as trés plantas apresentam
um ciclo combinado de gaseificacdo ou Integrated Solar Gasification Combined Cycle
(ISGCC) - ou seja, possuem uma etapa de gaseificacdo, e 0 gas de sintese resultante do
processo é utilizado em um ciclo Brayton. O aporte de calor ao sistema associado ao ciclo
Rankine pode vir do recuperador de calor do ciclo Brayton em paralelo ou em série com

0 aporte de calor do bloco solar.

Por exemplo, a Figura 29 apresenta um ISGCC genérico. Nesta figura, o ciclo de
gaseificacdo (junto com a turbina a gas) é destacado em amarelo enquanto o ciclo Rankine
é destacado em verde. Existe ainda um terceiro ciclo que ndo esta destacado. Trata-se do

ciclo de 6leo sintético das plantas CSP, como descrito no capitulo 2.
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Figura 29 — Exemplo de um ISGCC
Fonte: elaboragéo prépria

65

Ebomba

condensacior

exasusto
Tw (7)




Assim, nas se¢des subsequentes sera descrita cada uma das trés plantas ISGCC propostas

nesta dissertacdo, conforme o mesmo procedimento analitico:

1. Descrigéo do ciclo, equipamentos, barreiras e escolhas.
2. Resultados

3. Analise preliminar de custos

4.1 Cicloem série

Em um ciclo combinado simples, sem a parte solar, o calor transferido ao ciclo Rankine
é fornecido pelo exausto da turbina a gas que passa por um recuperador de calor como
visto no capitulo 1. Na planta ISGCC proposta neste estudo, tanto a planta em série quanto
a planta em paralelo, em seu ciclo Rankine, possuem outra fonte de calor além do exausto
da turbina a gés. Esta fonte de calor € o campo solar. Neste ponto é valido destacar que o
SAM néo foi utilizado neste estudo como o recomendado pelo desenvolvedor. Segundo
os desenvolvedores 0 SAM é utilizado para simular geracdo de energia elétrica (Turchi,
2010), nesta dissertacdo porém ele sera utilizado para geracéo de calor, sendo assim sera

extraido do SAM um resultado intermediério, o calor fornecido ao ciclo Rankine.

4.1.1 Descric¢ao do ciclo, equipamentos barreiras e escolhas.

O ciclo em série recebe este nome pois a fonte de calor solar se encontra em série com a
fonte de calor do exausto da turbina a gas, ou seja, a &gua que sai da bomba recebe calor
do ciclo de 6leo e em seguida recebe calor do exausto da TAG. Neste ciclo o trocador de
calor, que extrai calor do 6leo e cede o mesmo para CSP, funciona como um pré-

aquecedor. O esquema termodinadmico deste ciclo se encontra Figura 30.
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Figura 30 — Desenho termodinamico do ciclo em série.

Fonte: elaboragéo prépria
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Sistema de compressao

Como pode ser observado na Figura 30, o ciclo em série é composto por 10 equipamentos
sendo dois destes compressores, alem de um intercooler. Neste ponto cabe a primeira
discussao sobre as premissas adotadas nesta dissertacdo. A primeira opc¢ao excogitada foi
um sistema de compressdo com apenas um estagio, por ser mais simples, para uma
simulacdo preliminar. Verificou-se, porém, que este tipo de compressdo era mais energo-
intensiva do que a compressdo em dois estagios. A poténcia consumida em uma
compressdo em estagio simples para este ciclo segundo os calculos do Hysys é de 8,459
MW, enquanto a soma das poténcias dos dois compressores no processo de compressao
em dois estagios era de 7,275 MW, sendo assim optou-se pela compressdo em dois
estagios. Esta escolha foi feita para os trés ciclos desta dissertacdo. Por fim, a razdo de
compressdo da turbina a gas é de 18,9. Este parametro também foi retirado do manual da
turbina a gas escolhida, que serd descrita a seguir. A Tabela 13 apresenta as principais
entradas e saidas do compressor em dois estagios.
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Tabela 13 - Entrada e saida da compressdo em dois estagios do ciclo em série

no intecooler (kW)

Entradas Temperatura (°C) 25
Pressdo (kPa) 100
Entalpia (kJ/kmol) -8,076
Entropia (kJ/kmolK) 151,8

Saidas Temperatura (°C) 191,2
Pressdo (kPa) 1890
Entalpia (kJ/kmol) 4884
Entropia (kJ/kmolK) 140,4
Poténcia  requerida  — | 4567
primeiro estagio (kW)
Poténcia  requerida - | 2728
segundo estagio (kW)
Poténcia térmica rejeitada | 4113

Turbina a gas (TAG)

Percorrendo o ciclo da esquerda para a direita, segundo a Figura 30, o préximo
equipamento a ser descrito € a cdmara de combustdo. No Hysys a cAmara de combustdo
é modelada como um reator genérico, onde é necessario ter como input as correntes de

entrada. A corrente do gas de sintese € especificada por NREL (2012) enquanto a corrente

Fonte: elaboracéo prépria

de ar é especificada nas condi¢cdes ambientes

A turbina a gas escolhida foi a SGT500. Esta turbina, apesar ndo fazer parte das séries E
e F da Siemens, que sdo préprias para plantas de grande porte (até 400MWe), se adapta a
combustiveis ricos em hidrogénio como é o caso do gas de sintese (SIEMENS, 2015). Os
principais detalhes técnicos de entrada e saida desta turbina, segundo o manual do
fabricante, sdo resumidos na tabela abaixo. Todos os dados de entrada deste equipamento
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foram retirados do manual do fabricante, no caso a Siemens. Nesta tabela, assim como
nas outras desta dissertacao, as células em azul indicam dados de entrada. Para o caso da
Tabela 14, a vazdo de gas de sintese sera calculada pelo procedimento descrito na sec¢céo
intitulada “Turbina a vapor e fator de capacidade” e calculado através das equacdes
Equacdo 1 e Equacdo 2. Esta turbina tem uma capacidade de até 19,6 MW (SIEMENS,
2015), que como sera visto esta muito préximo ao valor obtido, 18,81 MW (ver Tabela
20)

Tabela 14 - Parametros da camara de combustao

Fracdo molar de ar na queima 0,93
Fracdo molar de combustivel na 0,07
gueima

Vazdo de gas de sintese (kmol/h)

Vazdo de ar (kmol/h)

Raz&o ar-comb molar

Razdo de compressao

Fonte: elaboragéo prépria

Trocador de calor

Continuando a andlise equipamento por equipamento 0 proXimo equipamento é o
trocador de calor denominado na Figura 30 como “HRSG 1”. Este equipamento, diferente
da TAG nao foi baseado em nenhum equipamento disponivel no mercado nem em manual
de fabricantes; seus parametros foram obtidos através da biblioteca do Hysys. Este
trocador de calor trata-se de um trocador de calor do tipo “casco e tubos” de contra-
corrente (AspenTech, 2005), cujas principais caracteristicas se encontram na Tabela 14.
Nesta tabela, os dados das células em azul foram retirados do programa IECM (Integrated
Environmental Control Model) desenvolvido pelo NETL (National Energy Technology

Laboratory) do departamento de energia estadunidense.

70



Tabela 15 - Principais caracteristicas do trocador de calor.

UAD (kJ/C-h) 598360
AP casco (kPa)
AP tubo (kPa)

Area de transferéncia por 60,32

casco (m?)
Volume do tubo por casco 0,193
(m°)
Volume de um casco (m?) 2,272

Fonte: elaboracéo prépria

Turbina a vapor (TV) e discussao do Fator de Capacidade (FT)

Seguindo a analise agora passamos a analisar o ciclo Rankine e ndo mais o ciclo de
gaseificacdo, como se fez até entdo. O primeiro componente do ciclo Rankine a ser
analisado serd a turbina a vapor (TV). A turbina a vapor escolhida como modelo para a
turbina do Hysys é a turbina a vapor SST-600 da Siemens. Ela foi escolhida de acordo
com documento do fabricante intitulado “Steam Turbines for CSP plants” (SIEMENS,
2015), onde a Siemens resume todas as plantas CSP que utilizam suas turbinas. Os
modelos de turbina assim como as faixas da poténcia de saida e das condi¢des de entrada

(pressdo e temperatura) sdo apresentadas na figura abaixo.

15 UA é o resultado da multiplicacdo de dois coeficientes. O coeficiente U é o coeficiente de troca térmica

e tem como unidade [kJ/(h x m? x °C)] enquanto A ¢ a area de troca térmica cuja unidade é [m?].
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Type Steam Output (MW)
parameters

50 100 150 200 250
SST-110
SST-120
SST-300
SST-400
SST-600
SST-700

SST-800

SST-800 &
SST-500

SST-900

Figura 31 — Turbinas utilizadas em plantas CSP.
Fonte: Siemens (2010)

Neste ponto se faz necessaria a discussao sobre a escolha da TV e o fator de capacidade®®
(FC) da planta. A primeira op¢éo de turbina a vapor pensada foi a SST-900 que, de acordo
com a figura acima, opera com poténcias maiores que a SST-600. Contudo, a vazao de
combustivel, no caso desta dissertacdo o gas de sintese, necessaria para que se atingisse
0 heat rate desta turbina seria a vazao total gerada pelo gaseificador. Esta vazdo, como
mostrado na tabela A-1 é de 9,661kg/s. Pelo fato de o ciclo ser em série e a planta CSP
ndo ter armazenamento, como ainda sera visto nesta secdo, o fator de capacidade deste
sistema seria definido pela disponibilidade anual do recurso solar em Bom Jesus da Lapa,
que, conforme o software SAM, € de 31,78% para esta planta. Tal fator de capacidade
faria com que o gaseificador operasse apenas 31,78% do tempo em um ano, 0 que
comprometeria a viabilidade do equipamento, devido ndo s6 ao custo do mesmo, mas

tambem a inércia térmica (Basu, 2006).

16 Fator de capacidade anual € a relagéo entre o quanto a usina gera no ano dividido pelo maximo que ela

poderia gerar, diante da sua capacidade hominal.

72



Assim, foram propostas duas solugdes: a primeira dela seria operar com duas turbinas a
vapor, uma de alta pressdo e uma de baixa pressao. A primeira seria acionada quando
houvesse disponibilidade do recurso solar: neste caso, 0 vapor de entrada da TV teria
recebido calor tanto da fonte solar quanto do exausto da TAG. Ja a turbina de baixa
pressdo seria acionada quando ndo houvesse o recurso solar: portanto, o vapor de entrada
desta receberia calor somente do exausto da TAG. Esta primeira proposta de solucéo,
porém, foi descartada uma vez que além de outra turbina a vapor também haveria

necessidade de mais um trocador de calor.

A segunda solucdo também leva a que o gaseificador opere de forma continua. A
diferenga é que nesta proposta de solucdo apenas uma fracdo da vazao total do gas de
sintese entra na cAmara de combustdo da TAG. O restante do gas de sintese é armazenado
e utilizado para substituir o calor fornecido pelo campo solar nas horas sem sol de modo
que a turbina a vapor sempre seja alimentada 100% do tempo com vapor de mesmas
propriedades intensivas e extensivas. Com esta solucdo a planta opera com fator de

capacidade proximo a 100%*’. Assim, esta foi a solucdo adotada.

Uma vez que a solucdo adotada conta com uma vazao de gas de sintese menor que a total
gerada pelo gaseificador (1889 kmol/h) destinada a camara de combustdo, isto implica
numa menor vazdo do exausto da TAG, por consequéncia numa menor energia
demandada ao campo solar e numa menor entalpia presente no vapor de entrada da TV.
Sendo assim, a poténcia da TV diminuiu fazendo que se utilizasse a SST-600 no lugar da
SST-900 justamente por operar com faixas menores de poténcia, uma vez que a poténcia
da TV deste ciclo é de 18,81 MWe, como mostra a Tabela 19. Sendo assim, essa reducédo
na vazao de gas de sintese que alimenta a camara de combustdo fez com que toda a planta

tivesse uma escala reduzida em prol do aumento do FC da planta hibrida em série.

Por fim, é necessario saber qual € a vazdo de gas de sintese a ser armazenada de modo
que se garanta a mesma quantidade de calor fornecida ao ciclo Rankine nas horas sem
recurso solar, assim como descrever o procedimento utilizado para se atingir esta vaz&o.

O processo para se achar tal vazao se tratou de um processo iterativo uma vez que a vazao

17 Neste trabalho foi considerado um fator de capacidade de 100% uma vez que ndo foram consideradas

pausas para manutencao.
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destinada a cAmara de combust&o influencia no calor a ser gerado pelo campo solar (horas
com sol) ou pelo gas armazenado (horas sem sol). Tal procedimento e as equacdes séo

descritas abaixo

Equacdo 1 - Quantidade de energia no gas de sintese armazenado

Qq = hc/csp (9t — Gec) X PCIsyn
Onde:
Qa = quantidade de energia contida no gas de sintese armazenado por ano
h ¢/csp = horas com recurso solar.
gt = vazao total de gas de sintese
g cc. = Vazdo de gés de sintese para a camara de combustéo
PClsyn = Poder calorifico inferior do gas de sintese

Esta formula tem como resultado o total de energia armazenada através do gas de sintese
durante um ano. Para se saber qual a poténcia necessaria a ser cedida pelo campo solar
nas horas sem sol, € necessario dividir Qa pelo nimero de horas sem sol. Da equacao 1,
fica claro que a quantidade de calor a ser fornecida pelo campo solar é funcdo da
quantidade de gas de sintese que é destinada a camara de combustdo da TAG. Sendo
assim realizou-se um processo iterativo para que se chegasse a vazdo de gas de sintese a
ser armazenado. ApOs este processo obteve-se como resultado uma vazdo de 364,7
kmol/h ou 1,87 kg/s destinados para a TAG enquanto 8,80 kg/s foram destinados para o
armazenamento. Tal vazdo garante que, durante 68,22% do tempo (horas sem o recurso
solar) seja fornecida uma poténcia de 2,05 MW, exatamente 0 mesmo valor que seria
fornecido pelo campo solar. A tabela 12 apresenta o resumo destes calculos. E valido
destacar que nesta tabela, assim como nas outras, as células em azul indicam dados de

entrada. Neste caso a vazdo total do gas de sintese foi retirada do documento do NREL.
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Tabela 16 - Resumo dos calculos de armazenamento de gas de sintese

Unidades kmol/h kg/h kmol/s | kgls
Vazdo total
Vazéo para TAG 364,7 6723 0,10 1,87
Vazdo para geracdo suplementar de calor 15243 31687 0,42 8,80
Fracdo da vazdo para TAG 0,19
Fragdo da vazao para suplementar 0,81
Unidades kJ/kmol kJ/kg
PCI do gés de sintese 270800 14690
Eficiéncia da caldeira da queima de syngas 90%
Razéo (vazdo TAG)/ (vazdo suplementar) 0,23
Vazdo de ar 67572,79 kg/s

Fonte: Elaboracéo propria

Analisando a Tabela 16 pode-se observar que apenas 19% da vazdo gerada pelo
gaseificador é destinada para o combustor da turbina a gas, enquanto 81% tem como
destino o0 armazenamento. Isto faz com que se diminua a escala da planta, o que corrobora

a troca da turbina utilizada.

Parcela CSP

Uma vez que foi analisado o campo solar e o calor que este fornece ao sistema, é
necessario discutir a planta CSP que foi modelada com o auxilio do SAM. A planta em
questdo, assim como a parte CSP das outras duas plantas, é uma planta de cilindro
parabolico, para mais detalhes sobre esta tecnologia ver capitulo 2. Como dito nos
paragrafos anteriores a planta CSP foi simulada de modo a atender a demanda de energia
térmica de 2,05 MW com fator de capacidade de 31,78%. Sendo assim, extrair-se-a do
SAM um resultado intermediario, que é exatamente o calor fornecido ao ciclo de poténcia,
em inglés “Thermal Power to power cycle”. Sendo assim, para que se atinja a poténcia

exata necessaria, a média da geracédo de calor nas horas com geracdo deve corresponder
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a poténcia requerida ao campo solar. A equacao abaixo apresenta o como foi feito tal

calculo.
Equagéo 2 - Calculo da poténcia térmica dada ao ciclo de vapor
8760
Pot = (Z PPCi)/h,
i=0
Onde:

Pot = Poténcia térmica fornecida pela parte CSP
PPCi = poténcia térmica gerada em cada uma das horas do ano
he = Horas com o recurso solar

Para se atingir a poténcia requerida a parte CSP (2,05MW), dadas as limitacdes da
ferramenta, o procedimento poderia ser feito de duas formas. A primeira seria manter fixo
o multiplo solar e variar a poténcia da turbina, a segunda seria manter a poténcia da
turbina fixa e variar o maultiplo solar. Nenhum dos dois procedimentos apresenta
divergéncia de resultados. O multiplo solar € uma relagdo de areas, que relaciona a area
do campo solar com a capacidade nominal da turbina, diante de uma radiacéo de projeto
pré-definida. Por exemplo, se o multiplo solar for de 1,5 e a poténcia da turbina 200MWe,
a area da planta seria exatamente igual se tivéssemos um multiplo solar de 3 e uma turbina
de 100MWe.

Na analise desta dissertacdo o que importa de fato € a area da planta e a energia térmica
dada ao ciclo de poténcia. Isto explica a liberdade entre estas duas metodologias. Para o
caso desta dissertacdo serd utilizada a primeira das opgdes. Aliés, para todas as plantas
desta dissertacdo fixou-se o multiplo solar em 1,3 e variou-se a poténcia da turbina. O
valor de 1,3 é tipicamente um valor adequado para plantas sem termoacumulacdo em
Bom Jesus da Lapa, como mostram SORIA (2011), MALAGUETA (2013) e MILANI
(2014).

Os principais dados da parte CSP da planta em questdo séo detalhados na tabela abaixo.

Tabela 17 - Dados técnicos da parte CSP da planta em série
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Aba do SAM Grupo de Variavel
variaveis

- - Demanda 2,05
térmica a ser
atendida (MW)
Multiplo solar 1,3
DNI de projeto 950 W/m2
Namero de 8
coletores por
loop
Parametros do Ndmero de 31
campo
Campo solar loops
Area do campo 86 hectares
solar
Avrea total da 121 hectares
planta
Fluido de Tipo Therminol VP-1
trabalho
Orientacéo do Tilt 0°C
coletor
Azimute 0°C
Coletor - Tipo de coletor Solargenix
SGX-1
Receptor - Tipo de receptor | Schott PTR70
Bloco de Capacidade da Poténcia bruta 23 MWe
poténcia planta da turbina
Perdas 10%
parasiticas
Armazenamento - Horas de 0
térmico armazenamento

Fonte: elaboracéo prépria
Para finalizar a analise da planta CSP, falta analisar o componente da Figura 30
relacionado com esta parte da planta, ou seja, o “Trocador 6leo-vapor”. Assim como no
caso do trocador de calor, este componente ndo se baseou em nenhum equipamento de

mercado, mas sim no proprio Hysys: perda de carga de 50kPa e volume de 0,1 m3,
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Condensador e Bomba

O caso dos ultimos dois componentes do ciclo é semelhante ao do “Trocador 6leo-vapor”.
Para o caso destes dois equipamentos utilizou-se o padrao do Hysys. Contudo, para o caso
do condensador ndo ha perda de carga uma vez que se considerou o processo de
condensacdo a pressdo constante. Tal processo € imido e o volume do condensador é de
0,1m?3. Para o caso da bomba foi utilizada a bomba padrdo do Hysys; neste componente
0 parametro de entrada é a eficiéncia adiabatica. Sendo assim foi considerada uma

eficiéncia adiabatica de 75%.

Tabela resumo dos pontos do ciclo em série

Para finalizar a analise do ciclo em série serd apresentada a Tabela 18 que resume as
propriedades ponto a ponto assim como 0 consumo e geracdo de energia, além dos
principais dados da planta CSP e dados de entrada e saida dos equipamentos descritos

acima.
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Ponto

1 (Ar)

2 (Ar comp)

3 (Exausto C.C.)

4 (Exausto TAG)

5 (Vap campo solar)
6 (Vap p/ Tv)

7 (Exausto Tv)
8(Agua p/ bomba)

9 (Agua para HRSG 2)

10 (P/ ambiente depois de HRSG 1) _

a (Ar-médial)

b (Ar-média2)

c (paraC.C.)

d (Gas de sintese)

Tabela 18 - Resumo do ciclo em série ponto a ponto

Temperatura (2C) Pressdo (kPa)
191,2 1890
1319 1880

85,95 60
86,17 1850
69,85

237,6 1880

Entalpia (kJ/kmol)

-8,076
4884
-8870
-35110
-236500
-227800
-239800
-281500
-281400
-47680
7012
689,9
-8459
-94150

Fonte: elaboragéo prépria
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Entropia (kJ/kmolK)

140,4
191,6
195,1
164,8
180,5
184,2
67,72
67,72
178,5
153,6
139,2
147,8

Vaz&o (kmol/h)

2342
2581
2581
3752
3752
3752
3752
3752
2581
2342
2342
2707

Vazdo (kg/h)
67570
67570
74300
74300
67590
67590
67590
67590
67590
74300
67570
67570
74300
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T1, Ple V1 representam temperatura, presséo e vazdo no ponto 1, cujo fluido € o ar antes
de ser comprimido pela compressao em dois estadgios. Como este se encontra em condi¢éo
ambiente P1 e T1 foram consideradas como tais, 100kPa e 25°C respectivamente. A
vazdo por sua vez foi calculada de forma a manter a razdo ar/combustivel molar em 6,42,
ou seja, uma queima com 93% de ar e 7% de gés de sintese. Tal razdo ar-combustivel foi
escolhida, uma vez que esta é a menor fracdo de ar que permite a combustdo completa.
T4, a temperatura do exausto da cdmara de combustdo com destino a TAG, assim como
0s outros parametros da mesma foi retirado do manual do fabricante, assim como P6 e

P7, ou seja, as pressdes na entrada e saida da Tv respectivamente.

A temperatura em 5 (T5), ou seja a temperatura do vapor apos receber calor do campo
solar e antes de entrar no trocador de calor “HRSG1” foi limitada em 207.6°C. Esta
temperatura foi definida por ser a temperatura méaxima que permite a troca térmica com
0 exausto da Turbina a gas, de acordo com os parametros explicitados na Tabela 15. E
claro que variando tais parametros a temperatura maxima que permite a troca térmica
também varia. T10, a temperatura do exausto da TAG depois de fornecer calor ao vapor,
foi determinada em 223°C pelo mesmo motivo que T5. Por fim, mais uma vez todas as
propriedades do gas de sintese foram retiradas do documento do NREL ja citado

anteriormente.

4.1.2 Resultados

Esta secdo dedicar-se-a4 a apresentar os resultados de desempenho da planta em série.
Nesta planta, como antes destacado, diminuiu-se a vazdo de gas de sintese destinada a
TAG, para que o gaseificador pudesse operar de forma constante. Isto fez com que a
planta diminuisse a poténcia, enquanto aumentava o fator de capacidade, que chegou a
100%, desprezando-se as paradas para manutengdo, que ndo serdo consideradas nesta

dissertacdo.
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A Tabela 19 a seguir mostra a poténcia de ambas as turbinas assim como a poténcia dos

compressores, enquanto a Tabela 20 mostra a energia gerada durante o ano.

Tabela 19 - Poténcia por equipamento

Equipamento Poténcia (MW)
Compressor 1 4,57
Compressor 2 2,73

TAG 18,81

TV 12,47

Soma das turbinas 31,28

Poténcia liquida 23,99

Fonte: elaboracéo prépria

Tabela 20 - Energia gerada/energia consumida em um ano por equipamento

Equipamento Energia gerada/ consumida
(GWh)
Compressor 1 40,00
Compressor 2 23,90
TAG 164,78
Tv 109,24
Soma das turbinas 274,01
Energia liquida 210,11
Unidade %
Fator de capacidade 100
Porcentagem da energia 60,13
gerada por ano na TAG
Porcentagem da energia 38,87
gerada por ano na TV

Fonte: Elaboracgdo propria
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Analisando as tabelas acima, pode-se notar que a principal geradora de energia € a turbina
a gas, sendo esta responsavel por 60,13% da energia gerada durante o ano, enquanto a Tv
é responsavel por 39,87%, o que se aproxima de um ciclo ICGG normal sem a fonte solar

e com metano como combustivel (Dincer e Rosen, 2012).

4.1.3 Andlise preliminar de custo

Nesta secdo sera feita uma andlise preliminar do custo da planta em série. Os dados
financeiros e econdmicos foram descritos na secdo 3.3. A seguir, sera apresentada a
Tabela 21 que sumariza os principais custos de capital utilizados como base para o célculo
do LCOE. Assim como na secdo anterior todos os dados de entrada terdo sua fonte

justificada, porém desta vez isto sera feito na prépria tabela.
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Tabela 21 - Custo de capital planta em série

Equipamento Custo Fonte
Gaseificador (USD) 59.700.000 NREL, 2012
Bloco de poténcia (Rankine + Brayton 663,7 IECM, 2012
+ trocador) (USD/KW)
Bloco de poténcia (Rankine + Brayton 20.760.536 Calculado com
+ trocador) (USD) dados do IECM e
Hysys
Campo solar (USD) 232.200.000 SAM, 2015
Armazenamento gas (USD) 725.8426 NETL, 2008
Campo solar (USD/m?) 270 SAM, 2015
Campo solar (m?) 860.000 SAM, 2015
Armazenamento gas de sintese 58 NETL, 2008
(USD/m?®)
Capacidade do reservatdrio de 125.145 Hysys, 2006
armazenamento de gas de sintese (m?®)
Custo do combustivel (USD/m3) 9 Soria et al., 2015
Custo do combustivel 0,51 Soriaetal., 2015
((USD/MMBTU))

Fonte: elaboragéo prépria

Uma vez com os custos e investimento definidos, é necessario definir os pardmetros
financeiros - apresentados na Tabela 12. Estes parametros serdo 0s mesmos para todas as
plantas propostas nesta dissertacdo, de modo a ndo comprometer a anélise comparativa
entre elas. Apos o célculo, a planta em série atingiu o0 LCOE de 0,266 USD/kWh. Este
LCOE é alto, quando comparado com o LCOE de 0,1104 USD/kWh de Soria et al. (2015)
para uma planta hibrida no Brasil, através da combust&o direta da biomassa. E também

otimista, por remeter a uma planta que se baseia em tecnologia ainda ndo consolidada

18 Esta capacidade do reservatorio do armazenamento de géas de sintese foi considerada como 10% da
guantidade total de gas de sintese armazenado durante um ano. A mesma premissa foi assumida para 0s

outros dois ciclos
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como a gaseificacdo da biomassa. Mas fica proximo do limite inferior da faixa do LCOE
de plantas CSP convencionais, sendo este de 0,22 até 0,36 USD/KWh (Sulyok, Torres e
Jong, 2013), porém ainda consideravelmente acima das plantas IGCC convencionais, a
carvao, que chegam a 0,0792 USD/kWh (EIA, 2015) e das plantas IGCC operando com
biomassa cujo LCOE é previsto em 0,15 USD/kWh (WEC, 2013).

4.2 Ciclo em Paralelo.

Como dito na secéo 4.1, tanto o ciclo em série como o ciclo em paralelo tém mais de uma
fonte de calor no ciclo Rankine, além do HRSG, para o exausto da TAG. Para se
apresentar este ciclo sera utilizado o mesmo procedimento do ciclo anterior. Primeiro se
fard uma descricdo do mesmo, assim como as barreiras encontradas e as premissas

assumidas.

4.2.1 Descrigdo do ciclo, equipamentos barreiras e escolhas

O ciclo em paralelo recebe este nome, pois 0 campo solar ou, mais especificamente, 0
trocador de calor cujo fluido de trabalho é o 6leo sintético que recebe calor diretamente
do campo solar, se encontra em paralelo com a outra fonte de calor, ou seja 0 HRSG.
Logo, desta vez o vapor do ciclo Rankine recebe o calor ou do exausto da TAG ou do
campo solar, nunca recebendo de um e de outro, como ocorre no ciclo em série. O

desenho termodinamico do ciclo em paralelo € apresentado na Figura 32.
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Figura 32 — Desenho termodinamico do ciclo em paralelo
Fonte: elaboragéo prépria
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Sistema de compressao

O sistema de compressdo deste ciclo é exatamente igual ao do ciclo em série, ou seja,
trata-se de uma compressdo em dois estagios, que foi escolhida pelos mesmos motivos
apresentados no sistema de compressao do ciclo em serie. A diferenca aqui é que a vazéo
de ar a ser comprimida é diferente, uma vez que o ciclo em série apresenta uma vazao
diferente de gas de sintese. Logo, para se manter a mesma razdo ar-combustivel na
gueima, para que se garanta a combustdo completa como no caso do ciclo anterior, é
necessario que se mude a vazdo de ar. Os célculos para essa vazdo serdo apresentados
nesta sec¢do, quando se fara a discussdo sobre o fator de capacidade deste ciclo. E valido
ressaltar, porém, que a compressdo em dois estagios para o caso deste ciclo consome
55,24 MW enquanto a compressao simples consumiria 64,06 MW. Mais uma vez a razdo
de compressdo € 18,9. A tabela abaixo apresenta os principais parametros técnicos do

sistema de compressao.
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Tabela 22- pardmetros da compressao do ciclo em paralelo

Entradas Temperatura (°C) 25
Pressdo (kPa) 100
Entalpia (kJ/kmol) -8,076
Entropia (kJ/kmolK) 151,8

Saidas Temperatura (°C) 191,2
Pressdo (kPa) 1890
Entalpia (kJ/kmol) 4884
Entropia (kJ/kmolK) 140,4

- Poténcia requerida - | 43,56
primeiro estagio (MW)

- Poténcia requerida - | 20,66
segundo estagio (MW)

- Poténcia térmica rejeitada | 21,3
no intecooler (MW)

Fonte: elaboracéo prépria

Armazenamento de gas de sintese e fator de capacidade

Como dito no item anterior, a vazao de gas de sintese para a TAG é diferente no ciclo em
paralelo, quando comparada a do ciclo em série. Isto ocorre devido a diferenca da
proposta dos dois ciclos e do uso do gas armazenado. O ciclo em série, caso ndo utilizasse
0 gas armazenado para suprir as horas sem sol, ficaria a mercé da disponibilidade do
recurso solar. Logo, para o caso do ciclo em série, 0 gas armazenado foi utilizado

justamente para suprir esta limitacéo.

O caso do ciclo em paralelo, porém, é diferente. Este ciclo ja opera tanto nas horas com

sol quanto nas horas sem sol, a Gnica diferenca esta na fonte de calor. Enquanto nas horas

com sol o calor é cedido pelo campo solar, nas horas sem sol o calor ¢ cedido pelo HRSG

do exausto da turbina a gas. Mais uma vez, contudo, o gaseificador ndo pode operar com
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a intermiténcia do recurso solar. Ele deve operar de forma continua, devido a sua inércia
térmica. Sendo assim, o gas de sintese deve ser armazenado, quando houver a
disponibilidade do recurso solar. Mas, o gas de sintese armazenado ndo precisa suprir as

horas sem o recurso solar, uma vez que este ja é suprido pelo calor do exausto da TAG.

Tendo isto em vista optou-se por aumentar a vazdo do gas de sintese da TAG. Como
consequéncia a TAG terd maior poténcia, assim como todo o ciclo Tv. E necesséario
ressaltar aqui que o gaseificador continua 0 mesmo do ciclo em série (mesma capacidade).
A Equacdo 3 abaixo mostra como foi calculada a quantidade de gas de sintese

armazenado.

Equacdo 3 — Quantidade de gas de sintese armazenada

Qq = hc/csp X Qsyn
Onde:
Qa = quantidade de gas de sintese armazenado.
h c/csp = horas com recurso solar em um ano.
gsyn = Vazdo de gas de sintese produzida pelo gaseificador.

Uma vez que se calculou a quantidade de gas de sintese armazenado em um ano, dividir-
se-a esta quantidade pelas horas sem o recurso solar. O resultado sera somado a vazéo de
gas de sintese produzida pelo gaseificador obtendo-se assim a nova vazdo de gas de
sintese que alimentard a TAG nas horas sem recurso solar. Mais uma vez, e valido
ressaltar que a vazdo aumenta devido ao armazenamento de gas de sintese e ndo a um
aumento de capacidade do gaseificador. A Equacdo 4 apresenta a formula para céalculo da

nova vazao de gas de sintese.
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Equacéo 4 - Calculo da nova vazao de gas de sintese.

n = Qg + hs/csp + Qqsyn
Onde:
gn = vazdo do gas de sintese a ser destinada a TAG nas horas sem recurso solar
Qa = quantidade de gas de sintese armazenado em um ano.
h scesp = horas sem o recurso solar
Osyn = vazdo de gas de sintese produzida pelo gaseificador.

A Tabela 23 apresenta os valores das variaveis das equacoes 2 e 3.

Tabela 23 - Armazenamento do gas de sintese ciclo paralelo

Vazdo de gas de sintese produzida pelo gaseificador (kg/h) 34780
Vazdo do gas de sintese produzida pelo gaseificador(kg/s) 9,66
Quantidade de gas de sintese armazenada no ano (kg) 96549280
Acréscimo da vazdo do gas de sintese (kg/h) 16134,57
Vazdo do gas de sintese (kg/h) — entrada da TAG 50914,57
Vazdo do gas de sintese (kmol/h) — entrada da TAG 2762
Vazéo de ar (kmol /h) 17735,87
Horas com recurso solar (h) 2776
Horas sem recurso solar (h) 5984

Fonte: elaboragéo prépria

O armazenamento e a forma como este gas de sintese € utilizado constituem diferencas
cruciais entre o arranjo em serie e o arranjo em paralelo. Enquanto o ciclo em série opera
o0 tempo todo com a mesma poténcia somada (TV + TAG), o ciclo em paralelo opera com
a poténcia total (TV + TAG) apenas nas horas sem sol (68,31% das horas do ano),
funcionando como um ciclo combinado classico. Nas horas com presenca do recurso

solar, porém, ele opera apenas o ciclo Rankine, ou seja, opera com a poténcia apenas da
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TV. Em suma, o ciclo Rankine opera 100% do tempo enquanto o ciclo Brayton opera

apenas nas horas sem sol.

Turbina a gas (TAG)

No caso do ciclo em paralelo a turbina a gas tem uma maior capacidade do que a turbina
a gas do ciclo em série, uma vez que sdo maiores a vazado de gas de sintese para camara
de combustéo e, por consequéncia, a vazdo do exausto desta para a TAG. Sendo assim,
utilizou-se uma turbina da série F da Siemens que é a serie de turbinas para plantas de até
400MW (SIEMENS, 2015). A turbina em questdo é a SGT6-2000E.

Tabela 24 - Pardmetros da cAmara de combustio da TAG-paralelo

Parametros C.C. TAG
Poténcia de projeto (MW) 116 - 171
Fracdo molar de ar na queima 0.93
Fracdo molar de comb na queima 0.07

Vazdo de gas de sintese (kmol/h)

Vazdo de ar (kmol/h)

Raz&o ar-comb molar

Raz&o de compressdo

Fonte: elaboracéo prépria
Assim como no caso do ciclo em série a camara de combustdo da TAG foi modelada a
partir do reator genérico do Hysys; a diferenca, porém, é que a vazéo tanto de combustivel

quanto de ar € maior para o caso do ciclo em paralelo.

Trocador de calor

Assim como a camara de combustdo da TAG e o trocador de calor do ciclo em série, o

trocador de calor do ciclo em paralelo ndo foi baseado em nenhum equipamento
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comercial. Neste caso utilizou-se o trocador do Hysys. O trocador em questdo € um
trocador do tipo “casco e tubos” de contra-corrente, exatamente 0 mesmo tipo que o do

ciclo em série. A tabela abaixo mostra as suas principais propriedades.

Para o caso do ciclo em paralelo, este trocador de calor assume um papel de maior
destaque quando comparado ao do ciclo em série. Isto ocorre, pois, como a fonte de calor
da TV é este trocador ou o campo solar, primeiro analisou-se qual a poténcia térmica
fornecida pelo trocador: 75,54 MWth. Sendo assim, a parte solar da planta foi modelada

de modo a atender exatamente esta mesma demanda térmica.

Tabela 25 - Propriedades do trocador de calor no ciclo em paralelo

Propriedade
UA (kJ/C-h) 4546000
AP casco (kPa) ‘
AP tubo (kPa)
Avrea de transferéncia por 58,43
casco (m2)
Volume do tubo por casco 0,187
(m3)
Volume de um casco (m3) 2,204

Fonte: elaboragéo prépria

Turbina a vapor (Tv)

Neste ciclo aqui proposto, a turbina a vapor também tem maior capacidade, equivalendo
a 20,67 MWe (maior do que a do ciclo em série igual a 12,47 MWe). Logo, a SST-600
continuou sendo a mais indicada. Esta turbina ja foi amplamente discutida para o ciclo
em série, sendo assim ndo ha necessidade de refazer a mesma discussao, para maiores

detalhes rever secéo 4.1.1.
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Parcela CSP

Como dito, a parcela CSP desta planta tem como objetivo atender a demanda térmica do
ciclo Rankine nas horas com sol. Esta demanda foi dada pela poténcia térmica transferida
pelo HRSG1, sendo igual a 75,54 MWth. Portanto, a planta CSP foi modelada no SAM
para atender esta demanda. Para maiores detalhes sobre o procedimento executado no
SAM ver secdo 4.1.1.
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Tabela 26 - Dados da parte solar da planta em paralelo

Aba do SAM Grupo de Variavel
variaveis

- - Demanda 75,54
térmica a ser
atendida (MW)
Mudltiplo solar 1,3
DNI de projeto 950 W/m2
Namero de 8
coletores por
loop
Parametros do NGUmero de 50
campo
Campo solar loops
Area do campo 139 hectares
solar
Avrea total da 195 hectares
planta
Fluido de Tipo Therminol VP-1
trabalho
Orientacéo do Tilt 0°C
coletor
Azimute 0°C
Coletor - Tipo de coletor Solargenix
SGX-1
Receptor - Tipo de receptor | Schott PTR70
Bloco de Capacidade da Poténcia bruta 36,5 MWe
poténcia planta da turbina
Perdas 10%
parasiticas
Armazenamento - Horas de 0
térmico armazenamento

Fonte: elaboragéo prépria

Mais uma vez, assim como no ciclo em série, o “Trocador-0leo-vapor” é um equipamento

genérico do Hysys com perda de carga de 50 kPa e volume igual a 0,1m?.
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Condensador e Bomba

Para o caso destes dois equipamentos utilizou-se o padréo do Hysys. Mais uma vez para
0 caso do condensador foi se considerado um processo a pressdo constante. Este processo
utiliza &gua como agente que retira calor e o volume do condensador é de 0,1m?*. A bomba

também foi modelada pelo Hysys com uma eficiéncia adiabatica de 75%.

Tabela resumo do ciclo em paralelo

Por fim, é apresentada a tabela resumo da anélise ponto a ponto dos pontos da Figura 32.
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ponto

1 (ar)

2 (ar comp)

3 (Exausto C.C.)

4 (Exausto TAG)

5 (Vap p/ Tv)

6 (exausto Tv)

7(Agua p/ bomba)

8 (dgua a receber calor)

9 (exausto TaG p/
ambiente)
a (ar-médial)

b (ar-média2)
c (para C.C.)

d (gas de sintese)

temperatura
(¢C)

191.2

1319

85.95

85.95

86.38

1318

Tabela 27 - Propriedades ponto a ponto do ciclo em paralelo.

temperatura

(K)
298.15
464.35
1592.15
874.15
808.15
359.1
359.1
359.53

454.15

533.15
323.15
1591.15

763.05

pressao
(kPa)

100
1890
1880
89.82
3376

60
60
3576

69.82

649.2
599.2
1880

1880

entalpia
(kJ/kmol)

s
4884
-8871
-35110
-224100
-239800
-281500
-281400

-49020

7012
689.9
-8856

-94150

Fonte: elaboragéo prépria
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entropia
(kJ/kmolK)

151.8
140.4
191.6
195.1
179.4
184.2
68.21
68.24

175.7

153.6
139.2
191.6

167.3

vazao
(kmol/h)

17735.87
17735.87
19550
19550
4746
4746
4746
4746
19550

17735.87
17735.87
13370
2762

vazao
(kg/h)

511700
511700
562600
562600
85510
85510
85510
85510
562600

511700
511700
384800
50910



Novamente as células em azul indicam células de entrada. Logo, é necessério justificar
cada um destes dados. Muitos destes dados terdo a mesma justificativa que tiveram no
ciclo em série. A temperatura e pressdo do ponto 1, ou seja a temperatura e pressao do ar
antes de ser comprimido, foram consideradas como as condi¢cbes ambientes. A vazao de
ar no ponto 1 foi calculada para se manter a razdo ar-combustivel molar de 6,42. Com
isto tem-se 93% de ar e 7% de gés de sintese. Como dito na analise do ciclo em série esta
razdo faz com que se obtenha uma combustdo completa do gas. A temperatura do exausto
da TAG (T4) é a temperatura de saida especificada no manual da turbina a gas. A
temperatura no ponto 5 poderia ser até 600°C de acordo com o manual da turbina a gés.
Esta temperatura, porém, faria com que a troca térmica ndo fosse possivel, de acordo com
0s parametros assumidos para o trocador de calor como mostra a Tabela 25. Assim,
utilizou-se 535°C, pois € a maxima temperatura que permite a troca térmica, dados estes
parametros. Como se pode observar na Tabela 24, o dado de entrada para este
equipamento é a diferenca de pressao tanto para o tubo quanto para os cascos. Com estes

dados o Hysys calcula o fator UA (descrito na Tabela 24).

A pressdo na saida da turbina a vapor (P6) foi retirada do manual da TV, a presséo da
agua na saida do condensador (P7) € igual a P6 uma vez que este processo foi considerado
a pressao constante. A temperatura do exausto da TAG depois de sair do trocador de calor
HRSG1, assim como T4, foi determinada para que a troca térmica ocorresse; esta
temperatura é a minima que permite a troca. Mais uma vez esta troca ser ou ndo possivel
depende dos parametros do trocador apresentados na Tabela 24. Por fim, todas as

propriedades do gas de sintese foram retiradas de NREL (2012).

4.2.2 Resultados.

Esta secdo se dedica a apresentar os resultados técnicos da planta. E valido lembrar aqui
que a planta em paralelo opera 68,31% do tempo (horas sem o recurso solar) com o ciclo
Brayton e Rankine, e 31,69% (horas com recurso solar) apenas com o ciclo Rankine,
enguanto o gas de sintese é armazenado. A finalidade deste armazenamento é aumentar a
vazdo do gas que se destina a cdmara de combustdo nas horas sem recurso solar. As

tabelas abaixo resumem os resultados técnicos da planta em paralelo.
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Tabela 28 - poténcia por equipamento no ciclo em paralelo

Equipamento Poténcia (MW)
Poténcia compressor 1 34,58

Poténcia compressor 2 20,66

Poténcia resfriamento 21,30

Poténcia pela TAG 142,50
Poténcia pela TV 20,67

Poténcia bruta total 163,17
Poténcia liquida 107,93

Soma dos compressores 55,24

Fonte: elaboracéo prépria

Tabela 29 - Energia gerada/consumida em um ano por equipamento no ciclo em paralelo

Equipamento

Energia gerada/consumida
durante um ano (GWh)

Energia gerada/consumida
durante um ano (%)

Ecompl 185,93 62,6
Ecomp2 111,09 37,4
Eresfriamento 114,53 -
Egerada pela TAG 766,21 81,0
Egerada pela Tv 181,07 19,0
Energia Gerada Bruta 947,28 -
Energia liquida 831,33 -

Fonte: elaboracéo prépria
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4.2.3 Anélise preliminar de custo

Nesta secdo sera feita uma analise preliminar no custo da planta em paralelo. Primeiro,
serdo apresentados o custo de capital de cada equipamento e as varidveis econdémicas.
Antes que se comece a analise, € necessario ressaltar novamente que esta € uma analise
preliminar, onde o que interessa, de fato, é a anélise comparativa entre as trés plantas. As
tabelas contendo os custos de capital apresentam os dados de entrada para o célculo do
custo nivelado da energia. Assim como na secdo anterior todos os dados de entrada terdo

sua fonte justificada.

Tabela 30 - Custos de capital da planta em paralelo

Equipamento Custo Fonte

Gaseificador (USD) 59.700.000 NREL, 2012

Bloco de poténcia (Rankine + Brayton + | 663,7 IECM, 2012

trocador) (USD/kW)

Bloco de poténcia (Rankine + Brayton + | 108.295.929 Calculado com

trocador) (USD) dados do IECM,
2012 e Hysys, 2006

Campo solar (USD) 375.300.000 SAM, 2015

Armazenamento gas (USD) 7.258.426 NETL, 2008

Campo solar (USD/m?) 270 SAM, 2015

Campo solar (™ 1.390.000 SAM, 2015

Armazenamento gas (USD/md) 58 NETL, 2008

Capacidade do  reservatério  de | 1.776.109 Hysys, 2006

armazenamento de gas de sintese (m3)

Custo do combustivel (USD/m3) 9 Soria et al., 2015

Custo do combustivel (USD/MMBTU)) | 0,51 Soria et al., 2015

Fonte: elaboragéo prépria
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Com os dados apresentados na Tabela 30 e com os parametros financeiros da Tabela 12
a planta em paralelo obteve um LCOE de 0,168 USD/kWh. Este valor est4 abaixo do
valor 0,266USD/kWh obtido no ciclo em série, mas ainda se encontra acima do LCOE
encontrado por Soria et al ., (2015) (0,1104 USD/kWh) para uma planta hibridizada com
combustéo direta de biomassa. Também estd acima do valor de 0,0792 USD/kWh de
uma planta IGCC a carvédo convencional (EIA, 2015), e do valor de uma planta IGCC
com biomassa como combustivel, igual a 0,15 USD/kWh (WEC, 2013) Contudo, como
antes no ciclo em seérie, vale notar que se assume aqui que 0s equipamentos adotados no
ciclo de gaseificacdo ja se encontram maduros, 0 que reduz o custo de uma planta

pioneira. Isto ndo é verdade no presente momento.

4.3 Ciclo com extragdo de vapor

O terceiro ciclo ISGCC proposto nesta dissertacdo apresenta caracteristicas diferentes
daquelas dos ciclos anteriores, quando se analisa 0 modo como a hibridizacéo é feita. Nos
dois ciclos anteriores (série e paralelo) a hibridizacdo com a energia térmica proveniente
do sol se deu no ciclo Rankine; ou seja, 0 campo solar desempenhou o papel de uma fonte
de calor ao ciclo Rankine, em série ou em paralelo com a outra fonte de calor (trocador
de calor — ou HRSG - do exausto da TAG). No ciclo de extracdo de vapor aqui proposto,
a hibridizacdo se dara através da extracdo de vapor na turbina do ciclo Rankine para
alimentar o gaseificador (vapor de baixa exergia é usado como agente gaseificante,
sobretudo na gaseificacdo da biomassa, como visto na secdo 2.2). Sendo assim, a
hibridizacdo é feita no sentido Rankine —Brayton e ndo Brayton-Rankine, como nos dois

ciclos anteriores.

4.3.1 Descrigéo do ciclo, equipamento, barreiras e escolhas
O ciclo com extracdo de vapor recebe esse nome devido a forma como a hibridizacéo

gaseificacdo-sol é feita. Neste ciclo, vapor nas condi¢cGes demandadas pelo gaseificador
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é extraido da turbina a vapor®. A Figura 33 abaixo apresenta o esquema basico do ciclo

de extragéo proposto.

19 As condicdes do vapor de entrada do gaseificador sdo 185,6°C, 1133kPa com uma vazéo de 5443 kg/s
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Figura 33 - Desenho termodinamico do ciclo de extragédo

Fonte: elaboragéo prépria
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Analisando a figura acima, pode-se perceber que o ciclo de extragdo possui um total de
12 componentes. Assim como feito nos ciclos anteriores, estes componentes Sserao

descritos individualmente.

Neste ponto se faz necessario apresentar uma limitacdo da ferramenta Hysys e o
procedimento utilizado para supera-la. O Hysys ndo possui na sua biblioteca de unidades,
como opcao, turbinas com extracdo de vapor. Para que se simulasse esta opcdo, utilizou-
se o artificio de definir trés componentes para a ferramenta: uma turbina de alta pressao,
um separador e uma turbina de baixa pressao. A turbina de alta presséo simula a entrada
do vapor gerado a partir do bloco solar. Este vapor se expande até a pressdo do separador,
que corresponde as condicdes de vapor necessarias ao gaseificador. Assim, no separador,
extrai-se a corrente de vapor nas condi¢es de entrada do gaseificador. O restante da
vazdo de vapor tem como destino uma turbina ficticia, de baixa pressdo, que foi
introduzida para simular a expansdo do vapor apds a extracdo. Em realidade a planta
proposta nao tem duas turbinas a vapor (uma de alta e uma de baixa), mas, sim, apenas

uma turbina com extragéo.

Parte solar e turbina a vapor

Neste ciclo, os equipamentos serdo avaliados na ordem na qual a hibridizacéo ocorre, ou
seja, Rankine-Brayton e ndo mais Brayton-Rankine, como nos ciclos anteriores.

Deste modo, o primeiro equipamento a ser analisado é aquele associado a fonte de calor
proveniente da parte solar, assim como a turbina a vapor que se lhe associa. Esta analise
em conjunto se faz necessaria, uma vez que o ciclo Rankine precisa de um dado de entrada
que seja um fluxo. Nos ciclos anteriores tal fluxo era estimado atraves da analise da troca
térmica no HRSG. Como a hibridizacéo neste ciclo ¢ diferente, sendo o ciclo Rankine o
primeiro passo, é necessario que se defina um fluxo para este ciclo. Para tanto, definiu-se
a poténcia da TV. Escolher a poténcia, porém, tem grande impacto na energia elétrica
gerada pelo ciclo e, em todo o restante da analise. Logo, esta ndo é uma variavel de entrada
que deva ser escolhida de forma arbitraria. De fato, € necessario que se faca a analise de
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sensibilidade para saber qual seria o valor adequado, ou estabelecer valores coerentes com
os demais componentes do processo (TAG e gaseificador). Sendo assim, variou-se a
poténcia da turbina a vapor de 19,45 até 369 MW com passos de 200 kW. Ao longo desta
analise observou-se também o comportamento da demanda térmica requerida ao campo
solar e a energia total gerada pelo sistema (TV + TAG). O gréfico da figura abaixo mostra

o resultado desta analise.

—— E-CSP - Power

E-CSP x Etv x Etotal = Elolal-Pover
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Figura 34 - Andlise de sensibilidade do ciclo de extragao

Fonte: elaboragéo prépria

A figura mostra como a energia gerada total e a energia requerida a parte solar da planta
variam com a energia gerada pela turbina a vapor. Pode-se observar que, para menor
energia gerada pela TV, a energia requerida ao campo solar € menor que a energia total
gerada pelo sistema. Isto ocorre, porque a energia gerada pela TAG ¢ fixa e dada pela
vazdo de gas de sintese que, por sua vez, € funcdo do gaseificador ja pré-determinado
neste estudo, conforme NREL (2012).2° Conforme a energia gerada pela TV aumenta, ela

20 |_embre-se aqui que, por definigdo, neste estudo as caracteristicas do gaseificador ndo mudam diante de
alterac6es no modo de hibridizacdo sol-biomassa sugerido.
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faz com que a energia requerida ao campo solar aumente também, levando a poténcia da
soma das duas turbinas a se igualarem a partir de 145,2 MW a energia requerida ao campo
solar. A partir deste valor, a energia requerida ao campo solar seja maior que a energia
gerada pelas duas turbinas (TAG e TV).

Assim, preliminarmente podem-se escolher cinco possiveis critérios para definicdo da
poténcia da TV, além de se levar mais de um destes critérios em consideracéo. O primeiro
seria assumir o valor de 32 MW na TV: valor que iguala a energia requerida pelo campo
solar a energia total gerada nas turbinas (145,2 MW). O segundo e terceiro critérios
seriam assumir a mesma capacidade da TV que os ciclos em série e em paralelo,
respectivamente; esta solugdo teria como vantagem facilitar a andlise comparativa com
cada um dos dois ciclos antes propostos neste estudo. Porém, ela apresenta como
desvantagem o fato de o ciclo em série ter a maior parte de sua vazao de gas de sintese
armazenada, o que faz com que a capacidade da turbina a gas se reduza em prol de um
aumento do fator de capacidade, o que ndo € o caso desta planta. O caso da planta em
paralelo € o contrario: a vazdo do géas de sintese que foi armazenada faz com que se eleve
o0 aporte de calor a TAG nas horas com sol, 0 que aumenta o tamanho desta turbina.
Finalmente, o quarto critério seria utilizar a capacidade de uma planta CSP tipica de
cilindro parabdlico em construcdo ou em projeto no mundo, aproximadamente 200MWe
(NREL, 2015), uma vez que a excegdo da extracdo de vapor na turbina o ciclo Rankine
desta planta é idéntico ao ciclo Rankine de uma CSP sem extracao de vapor para alimentar
um gaseificador de biomassa. Esta solucéo, porém, faria com que o calor requerido ao
campo solar fosse de 820MW, o que € muito maior que o valor dos outros ciclos, o que
também levaria a uma area de campo solar muito maior, comprometendo assim a analise

comparativa entre as trés plantas.

Assim, levando em consideragao os argumentos acima procurou-se atingir uma poténcia
préxima a dos ciclos anteriores, porém sem que a area fosse muito superior aquela das
outras plantas, sendo este o quinto critério. Tal escolha visou possibilitar a comparacao
entre os ciclos propostos nesta dissertacdo. Deste modo, foi possivel definir a poténcia de
21,92MWe para a turbina a vapor, com menos de 10% de area a mais na parte solar do

que no ciclo em paralelo. Assim a area total da parte CSP da planta de extracéo foi de 211
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hectares contra 195 hectares na planta em paralelo. Isto fez com que o calor requerido ao
campo solar fosse de 82,44 MWth. A Tabela 31 sumariza estes resultados.

Tabela 31 - Principais resultados da parte solar da plantar de extracao

Aba do SAM Grupo de Variavel
EUEVEIN

- - Demanda 82,44
térmica a ser
atendida (MW)
Multiplo solar 1,3
DNI de projeto 950 W/m2
Ndamero de 8
coletores por
loop
Parirgﬁ;[;cc))s do Namero de 54
Campo solar loops
Area do campo 151 hectares
solar
Avrea total da 211 hectares
planta
Fluido de Tipo Therminol VP-1
trabalho
Orientacéo do Tilt 0°C
coletor
Azimute 0°C
Coletor - Tipo de coletor Solargenix
SGX-1
Receptor - Tipo de receptor | Schott PTR70
Bloco de Capacidade da | Poténcia elétrica 40
poténcia planta bruta da turbina
(MW)
Perdas 10%
parasiticas
Armazenamento - Horas de 0
térmico armazenamento

Fonte: elaboracéo prépria
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Para finalizar esta segdo falta apresentar a turbina a vapor escolhida. Mais uma vez a
turbina a vapor foi retirada da série de turbinas proprias para CSP da Siemens (Siemens,
2010). Neste caso, assim como no ciclo em paralelo, sera utilizada a SST-600 uma vez
que a poténcia das TVs dos dois ciclos € muito préxima, o que faz com que esta turbina

esteja na faixa adequada. Para maiores detalhes sobre esta turbina ver se¢do 4.1.1.

Por fim, é valido novamente enfatizar que a vantagem do tipo de hibridizacdo proposto
neste ciclo é o fato de se necessitar de menos biomassa para a mesma quantidade de gas
de sintese, na medida em que se extrai vapor gaseificante da TV. Logo, para que se avalie
a vantagem deste ciclo de extracdo seria necessaria uma andlise de todo o processamento
prévio de biomassa até chegar a planta, para que se soubesse o ganho exato de ndo utilizar
a biomassa para gerar o vapor de gaseificacao.

Armazenamento do gas de sintese e fator de capacidade

Mais uma vez a discussdo sobre o armazenamento de gas de sintese se faz necessaria,
uma vez que o vapor gque alimenta o gaseificador € cedido através da extracdo da turbina
a vapor. Se o gaseificador fosse exclusivamente alimentado pelo vapor extraido da Tv
este teria que operar de acordo com o recurso solar, 0 que mais uma vez, ndo seria
razoavel, frente a inércia térmica deste equipamento (Basu, 2006). Sendo assim, no
esquema proposto, armazenou-se uma parcela do gas de sintese gerado, para que ele
proveja vapor nas condi¢cGes demandadas pelo gaseificador nas horas sem sol. As
condic@es de entrada do vapor sdo 185,6°C, 1133kPa (superaquecido, portanto), a vazao
de 302,1 kmol/h. Estes e todos os outros parametros do gaseificador séo apresentados na
tabela A-1 do anexo 1. Portanto, para suprir tais condi¢@es, foi necessario diminuir a
vazao do gas de sintese que vai para a TAG de 1889 kmol/h para 1828 kmol/h, de modo
que 61kmol/h fossem armazenados. As equacfes Equacdo 5 e Equacdo 6 apresentam o

calculo para se chegar a esta vazao.
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Equagdo 5 - Calculo da energia necessaria para gerar vapor nas condi¢des de entrada nas horas
sem o recurso solar.
Et = (hv — ha) X g X ts
Onde:

Et = energia térmica necessaria para que o vapor atinja as condi¢bes de entrada do

gaseificador em um ano (kJ)

ha = entalpia da agua a temperatura ambiente (kJ/kg)

hv = entalpia do vapor nas condic¢des de entrada do gaseificador (kJ/kg)
g = vazéo de vapor requerida pelo gaseificador (kg/h)

ts = horas do ano sem o recurso solar (h)

Equagdo 6 - Célculo da vazéao de gés de sintese a ser armazenado

Qsyn =Et = (PCI Xts X ¢)
Onde:
Qsyn = vazdo de gas de sintese a ser destinada para o armazenamento (kg/h)

Et = energia térmica necessaria para que o vapor atinja as condi¢bes de entrada do

gaseificador em um ano. (kJ)
PCI = poder calorifico inferior do gas de sintese (kJ/kg)
ts = horas do ano sem o recurso solar (h)

e = eficiéncia do gerador de vapor a partir da queima de gas de sintese?!

21 Para esta eficiéncia considerou-se a eficiéncia do que é de 90% (IECM, 2012).
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Definido o armazenamento de gas de sintese, pode-se iniciar a discussao sobre o fator de
capacidade. A planta de extracéo, assim como a planta em paralelo, opera 100% do tempo
com o ciclo Brayton enquanto o ciclo Rankine opera apenas quando ha o recurso solar.
Ou seja, o ciclo Brayton opera sozinho em 68,39% das horas de um ano enquanto os dois
ciclos (Rankine e Brayton) operam em conjunto apenas 31,61% das horas de um ano,

justamente quando h& o recurso solar.

Sistema de compressao

Mais uma vez, assim como nos outros dois ciclos, a compressao foi feita em dois estagios
pelo mesmo motivo: a demanda energética dos compressores € menor desta forma. Neste
caso, a vazao de ar a ser comprimida é diferente da vazao dos dois ciclos, o que faz com
que a poténcia para compressdo em um e dois estagios sejam diferentes da dos ciclos
anteriores. Para o0 caso deste ciclo, na compressdo em apenas um estagio o compressor
demandaria uma poténcia de 42,39MW, enquanto a compressdo em dois estagios faz com

gue a demanda energética seja de 36,45MW
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Tabela 32 — dados do sistema de compresséo no ciclo de extracéo

no intecooler (MW)

Entradas Temperatura (°C) 25
Pressdo (kPa) 100
Entalpia (kJ/kmol) -8,076
Entropia (kJ/kmolK) 151,8

Saidas Temperatura (°C) 191,2
Pressdo (kPa) 1890
Entalpia (kJ/kmol) 4884
Entropia (kJ/kmolK) 140,4

- Poténcia requerida - | 22,88
primeiro estagio (MW)

- Poténcia requerida - | 13,57
segundo estagio (MW)

- Poténcia térmica rejeitada | 20,61

Turbina a gas (TAG)

A turbina a gas deste ciclo serd a mesma que do ciclo em paralelo. Sendo assim, ndo ha

necessidade de descrever este equipamento mais uma vez. Os principais parametros da

Fonte: elaboracéo prépria

TAG séo apresentados na Tabela 24.

Condensador e bomba

Assim como nos dois ciclos anteriores estes equipamentos foram simulados através dos

equipamentos padrdo do Hysys com uma eficiéncia adiabatica de 75%. E vélido ressaltar

que o processo de condensagdo se deu a pressdo constante.
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Tabela resumo ciclo extracao

A seguir é apresentada a tabela-resumo do ciclo de extragdo, indicando ponto a ponto as
principais propriedades intensivas e extensivas. Nela, assim como nas tabelas-resumo dos

outros ciclos, as células em azul representam dados de entrada.
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Tabela 33 - Tabela resumo do ciclo de extracéo

Ponto principais | temperatur | pressdo entalpia entropia vazdo vazdo

a(°C) (kPa) (kJ/kmol) (kJ/kmolK) (kmol/h) (kg/h)

1(agua para | 84.42 16500 -281300 67.57 5225 94130
campo solar)

2 (vap p/ Tv|584.9 -242500 166.4 5225 94130
alta)

3 (exausto Tv) | 85.95 -239800 184.2 4923 88690
4 (parabomba) | 82.45 -281700 67.44 5225 94130
5 (feed water) -286200 53.7 302.1 5443

6 (vap p/ -236900 167.4 302.1

gaseificador)

7 (ar) -8.076 151.8 11735.06 | 338600
8 (ar-comp) 4884 140.4 11735.06 | 338600
9 (exausto C.C.) -5949 193.4 12930 372300
10 (exausto -35120 197.3 12930 372300
TAG)

a (vap para| 185.6 1133 -236900 167.4 5225 94130
separador)

b (vap para Tv | 185.6 1133 -236900 167.4 4922.90 88687
baixa)

c (para | 85.95 60 -281500 68.21 4922.90 88687
misturador)

(gas de sintese) -73450 188 1827.89 33700
f (ar-médial) 649.2 7012 153.6 11735.06 | 338600
g (ar-média2) 599.2 689.9 139.2 11735.06 | 338600
h (para C.C.) 1880 -5673 152.9 13560 372300

Fonte: elaboracéo prépria

Assim como nos outros ciclos propostos, as células em azul indicam os dados de entrada
e estes devem ser justificados. A pressdao do vapor na entrada da turbina a vapor (P2) é
dada pelo manual do fabricante, assim como a pressao na saida (P3). A temperatura e
pressdo da agua que recompde a vazdo que foi extraida na TV para alimentar o
gaseificador foram consideradas nas condigdes ambiente; logo, T5 e P5 sdo 25°C e
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100kPa respectivamente. A pressdo do ar comprimido (P8) tem como fonte o0 manual da
turbina a gés, assim como a temperatura do exausto da mesma (T9). Mais uma vez todas
as informac0es sobre o gas de sintese foram retiradas de NREL (2012), incluindo todas
as propriedades do ponto 6 que € o vapor que alimenta o gaseificador. Mais uma vez a
vazdo de ar foi calculada de modo a se manter 93% de ar e 7% de combustivel na queima

afim de se realizar a combustéo completa.

4.3.2 Resultados.
Nesta secdo serdo abordados os resultados técnicos da planta de extracdo. Estes serdo

apresentados nas tabelas desta secéo.

Tabela 34 — Poténcia por equipamento do ciclo de extragéo

Equipamento Poténcia (MW)
Poténcia compressor 1 22,88

Poténcia compressor 2 13,57

Poténcia resfriamento 20,61

Poténcia pela TAG 104,80
Poténcia pela TV 21,92

Poténcia bruta total 126,72
Poténcia liquida 90,27

Soma dos compressores 22,88

Fonte: elaboragéo prépria
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Tabela 35 - Energia gerada/consumida em um ano por equipamento no ciclo de extracdo

Equipamento Energia gerada/consumida
durante um ano (GWh)

Ecompl 200,43
Ecomp2 118,87
Eresfriamento 180,54
Egerada pela TAG 918,05
Egerada pela Tv 60,70
Egerada total 978,75
Energia liquida 659,44

Fonte: elaboracéo prépria

4.3.3 Andlise preliminar de custo
Nesta subsecdo sera feita a analise preliminar de custo da planta de extracdo. Assim como
nos outros ciclos antes de se calcular o custo nivelado da energia serdo apresentados 0s

custos de capital desta planta, resumidos na Tabela 36.
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Tabela 36 - custos do ciclo de extracéo.

Equipamento Custo Fonte

Gaseificador (USD) 59700000 NREL, 2012

Bloco de poténcia (Rankine + Brayton | 663,7 IECM, 2012

+ trocador) (USD/KW)

Bloco de poténcia (Rankine + Brayton | 84104064 Calculado com

+ trocador) (USD) dados do IECM e
Hysys

Campo solar (USD) 407700000 SAM, 2015

Armazenamento gas (USD) 7258426 NETL, 2008

Campo solar (USD/m2) 270 SAM, 2015

Campo solar (m2) 1510000 SAM, 2015

Armazenamento gas (USD/m3) 58 NETL, 2008

Capacidade do reservatério de | 111737 Hysys, 2006

armazenamento de gas de sintese (m3)

Custo do combustivel (USD/m3) 9 Soriaet al., 2015

Custo do combustivel (USD/MMBTU) | 0,51 Soriaet al., 2015

Fonte: elaboracéo prépria

Como resultado, o LCOE desta planta atingiu 0,13 USD/kWHh. Este valor é o0 mais baixo
entre as trés plantas, porém ainda se encontra acima dos 0,11USD/kWh de Soria et al
(2015) e dos 0,0792 (EIA, 2015) das plantas IGCC convencionais.

Uma vez que, ao longo das trés andlises preliminares de custo, o LCOE foi sempre
comparado com o IGCC convencional e com os resultados de Soria et al ., (2015), €
necessario apresentar algumas diferencas fundamentais entre esta dissertacao e o trabalho

de Soria et al . (2015). Uma das premissas fundamentais de Soria (2015) era de que a
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fragéo solar teria que ser maior que a fracdo da biomassa, ou seja, mais de 50% da energia
elétrica gerada durante o ano teria como energia priméria o sol. Esta premissa ndo foi
adotada nesta dissertacdo, fazendo com que, na hibridizacdo, a fracdo solar estivesse

sempre abaixo de 50%.

Ademais, Soria et al (2015) se basearam em processos consolidados, como o ciclo
Rankine convencional e a combustéo direta de biomassa. Logo, seus dados de custo tanto
puderam ser internados para condigdes brasileiras, quanto se basearam valores reais ou
sujeitos a menor grau de incerteza. Por sua vez, as plantas avaliadas nesta dissertacdo
dependem tanto do desenvolvimento tecnoldgico da conversdo avancada de biomassa
(processo de gaseificacdo) quanto da sua integracdo com a planta CSP, ndo havendo
nenhum projeto deste tipo instalado ou em implementagdo no mundo. Sendo assim, 0s
custos analisados nesta dissertacdo poderiam até duplicar, por se tratar de uma planta
pioneira com maior risco tecnoldgico (Hoffmann, 2010; Rochedo, 2011). Por fim, é
valido ressaltar que o ciclo de extracdo apresenta como vantagem a integracao térmica de
processos; sendo assim, € valido ainda um estudo que analise melhor esta integracao de

forma a otimiza-la

4.4 Comparagao entre os trés ciclos
Esta secdo se dedica a apresentar a Tabela 37. Esta tabela € uma tabela-resumo onde serdo
apresentados os principais resultados técnicos e econémicos das trés plantas desta

dissertagdo, como capacidade, custo de capital, energia gerada e custo nivelado.
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Tabela 37 - Comparacao entre os trés ciclos

Série Paralelo Extracdo
Poténcia Bruta (MW) 31,28 163,17 126,72
Poténcia Bruta TV (MW) 12,47 20,67 21,92
Poténcia Bruta TAG (MW) 18,81 142,50 104,8
Poténcia liquida (MW) 23,99 107,93 90,27
Energia liquida durante um ano (GWh) 210,11 831,33 659,44
Fracdo Solar? (%) 12,67 4,01 17,30
Custo de capital (USD/kW) 10227,59 3960,96 4403,29
Fator de capacidade (%) 100% 61,38 88,17
Capacidade de armazenamento de gas de | 125,1 1776,1 111,7
sintese (mil m?)
LCOE (USD/kWh) 0,266 0,168 0,130

Fonte: elaboragéo prépria

Analisando a tabela acima, depreende-se que cada uma das plantas possui uma proposta
diferente do ponto de vista de operacdo e fator de capacidade. A planta em série tem o
maior fator de capacidade, porém a menor poténcia, podendo assim ser uma boa planta
para suprir a demanda da base. A planta em paralelo apresenta a maior poténcia, porém
um menor fator de capacidade. Este FC ndo foi tdo aquém do esperado uma vez que ela
ainda é a planta com a maior geracdo anual. Por fim a planta de extracdo apesar de
apresentar um conceito de hibridizacdo diferente (neste caso a hibridizacéo foi feita no
sentido Rankine-Brayton e ndo Brayton-Rankine) se encontra entre as duas do ponto de
vista de fator de capacidade e energia gerada. Em relacdo a poténcia, observou-se que o

ciclo em paralelo possui a maior poténcia instalada, seguido pelo ciclo de extracdo e em

22 Entende-se por fracdo solar a parcela da energia elétrica (final) gerada que tem como energia primaria o
recurso solar. Ou seja, aqui ndo € contabilizada a energia elétrica (final) gerada pelo armazenamento do gas
de sintese que so foi possivel devido a presenca da parcela solar da planta, uma vez que a energia primaria
desta eletricidade é o gas de sintese.

23 Nesta dissertacdo ndo foram consideradas pausas para manutengéo.
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série, o0 que fez com que este também possuisse a maior energia gerada em um ano, apesar
de apresentar o menor fator de capacidade entre os trés ciclos. Ainda analisando os
resultados sob a ética da poténcia e energia gerada pode-se observar que o ciclo em
paralelo também é o ciclo que possui maior diferenca de poténcia entre a energia gerada
pela TV e TAG. Esta maior diferenca, porém, estd na faixa esperada para um ciclo
combinado.

A seguir serdo apresentados os histogramas com parcela do LCOE dividido em CAPEX,
combustivel e O&M e em seguida um grafico de pizza com a parcela do CAPEX dividido
em gaseificador, bloco de poténcia, campo solar e armazenamento de gas. Antes de

apresentar estes graficos porém é necessaria uma discussao sobre o motivo dos LCOE.

A planta de extracdo é a planta com maior fracdo solar e a planta que apresentou menor
LCOE entre as trés plantas deste trabalho, enquanto a planta em série possui menor campo
solar e maior LCOE. Sob o ponto de vista apenas de custo, este comportamento é o0 oposto
do esperado uma vez que quanto maior a parcela CSP na planta maior deveria ser, em
principio, o LCOE, uma vez que o campo solar é responsavel pela maior parcela do
CAPEX e 0 CAPEX responsavel pela maior parcela do LCOE. Ainda analisando sob a
Gtica de custo, este LCOE pode ser justificado devido ao menor armazenamento de gas
da planta de extracdo em relacdo a planta em paralelo, além de possuir um maior fator de

capacidade quando comparada a planta em paralelo, o que reduz o LCOE.

Além dos fatores supracitados deve-se fazer uma observacdo, quando se comparam 0s
sistemas apresentados. O processo de gaseificagdo é um processo complexo e custoso,
que consome parte da energia contida no combustivel s6lido. Assim, o uso da gasificacdo
se justifica somente, quando, num processo subsequente, 0 uso de um gas traz vantagens
quando comparado com o uso de um combustivel sélido. No caso da geracdo de energia
elétrica, essa vantagem é dada quando se aplica a geragdo em ciclo combinado, que
apresenta uma eficiéncia maior que a geracdo convencional num ciclo a vapor. Para a
geracdo de calor, todavia, a aplicacdo de um gas ndo traz vantagens significativas em
comparacao a combustiveis sélidos. Portanto, do ponto de vista da eficiéncia energética,
0 uso de combustiveis sélidos para fins de aquecimento deve acontecer diretamente e por

via de gasificacdo. Todavia, na planta em série uma parcela gas de sintese se dedica a
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geracdo de vapor, substituindo o calor do campo solar em horas em que néo ha radiagdo

solar.

O alto LCOE da planta em série pode ser justificado justamente sob esta 6tica uma vez
que a maior parcela da vazédo de géas de sintese (81% como mostra a Tabela 16) se destina
ao armazenamento para posteriormente ser queimado para a geracdo de calor para o ciclo
Rankine. A planta em paralelo, por seu turno, utiliza todo o gas de sintese para geracao
de energia elétrica, sendo que o gas armazenado € posteriormente destinado a turbina a
gas e ndo para a geracdo de calor para o ciclo Rankine. O mesmo ocorre no ciclo de
extracdo, o que faz com que o LCOE tanto da planta de extracdo quanto da planta em

paralelo seja inferior ao da planta em série.

300,00

250,00

200,00

150,00

100,00

50,00

0,00
Série Paralelo Extracdo

B O0&M USD/MWh  ® Combustivel USD/MWh  ®m CAPEX USD/MWh

Figura 35 - Histograma dos LCOE de cada uma das trés plantas

Fonte: elaboracédo propria

118



Analisando o grafico da Figura 35 nota-se que o custo de capital (soma dos custos de
campo solar, bloco de poténcia, armazenamento de gas de sintese e gaseificador) é o
maior responsavel pelo LCOE das trés plantas, sendo responsavel por 52,41%, 55,03% e
54,07% nas plantas em serie, paralelo e extracdo respectivamente. Sendo assim o custo
de capital é crucial para as plantas propostas e deve ser também o principal foco de
reducdo de custo e aprendizado tecnoldgico. Esta importancia do custo de capital para 0s
trés projetos faz também com que seja necessario reduzir contingéncias durante o projeto,
assim como reduzir o tempo de construcdo da planta, por exemplo detalhando o projeto
executivo de forma minuciosa. Por fim o alto CAPEX indica a necessidade uma boa

engenharia financeira, capaz de acessar capital de menor risco.

O custo de operagéo e manutencéo ficou em segundo lugar em todas as plantas analisadas
representando 41,00%, 43,06% e 42,31% paras as plantas em série, paralelo e extracdo
respectivamente. Por fim temos o custo de combustivel sendo este 0 menor relevante
responsavel por 6,5% 1,9% e 3,6% nas plantas em série, paralelo e extracdo

respectivamente.

Como dito, o CAPEX tem o maior peso em cada uma das trés plantas analisadas. Nos
graficos a seguir o CAPEX das plantas é dividido nos componentes principais do
processo: gaseificador, bloco de poténcia, campo solar e armazenamento de gas de

sintese.
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= gaseificador = Bloco de poténcia (Rankine + Brayton) = Campo solar = armazenamento de gas

Figura 36 - Distribuicdo do CAPEX da planta em série

Fonte: elaboracéo prépria

= gaseificador = Bloco de poténcia (Rankine + Brayton) = Campo solar = armazenamento de gas
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Figura 37 - Distribui¢do do CAPEX da planta em paralelo

Fonte: elaboracéo prépria

= gaseificador = Bloco de poténcia (Rankine + Brayton) = Campo solar = armazenamento de gas

Figura 38 - Distribuicdo do CAPEX da planta de extracao.

Fonte: elaboracéo prépria

Analisando os gréficos das figuras acima pode-se perceber que o campo solar é o maior
responsavel pelo custo de investimento nas trés plantas, sendo responsavel por 73% nas
plantas em série e extracdo e 58% nas plantas em paralelo. A planta em série tem como
segundo componente de CAPEX mais relevante o gaseificador, com 19%. Como terceiro
mais relevante o bloco de poténcia com 6% e por Ultimo o armazenamento de gas de
sintese com 2%. Analisando a planta em paralelo vemos é a planta mais equilibrada, onde
0 bloco de poténcia e responsavel por 17%, o armazenamento por 16% e o gaseificador
por 9%. Por fim temos a planta de extracdo onde o bloco de poténcia é responsavel por
15%, o gaseificador por 11% e o0 armazenamento por 1% do CAPEX.
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5 Conclusbes, limitacoes e recomendacdes de trabalhos futuros

Na literatura, tem se tornado usual a proposicao de sistemas hibridos CSP-biomassa, com
uso de ciclo Rankine convencional. Esta dissertacédo se dedicou a avaliar a possibilidade
de sistemas hibridos avancados envolvendo a gaseificacdo da biomassa solida e o uso do
ciclo combinado. Para tanto foram propostas e simuladas em regime permanente trés

plantas associadas a trés arranjos de hibridizacéo.

Assim, este trabalho procurou avaliar a viabilidade técnica e econémica (de forma
preliminar), através de uma andlise de plantas hibridas CSP e biomassa através da
gaseificacdo ou, como foram chamadas neste trabalho as ISGCC (Integrated Solar
Gasification Combined Cycle). Antes de analisar os resultados, assim como as limitacdes
e as recomendac0es de trabalhos futuros, é necessario destacar o grau de inovacao deste
trabalho. Plantas hibridas de biomassa e CSP através de gaseificacdo é um conceito
inovador, que envolve a possibilidade de ciclo combinado, hibridizagdo sol-biomassa
além do armazenamento de gas de sintese. Sendo assim, este estudo dedicou-se nédo
somente a simulacdo de tais plantas, mas também a elaboracdo do préprio conceito. Este
grau de inovacdo traz consigo algumas limitacdes, principalmente sobre a analise de
custos, que envolvem processos ndo maduros, e sua internalizacéo ao Brasil —isto €, como
0s custos dos equipamentos cotados no padrdo dos Estados Unidos seriam internalizados
no Brasil. De fato, € valido lembrar aqui que os custos considerados foram retirados de
literatura internacional para plantas maduras, e, certamente, seriam maiores para 0 caso

brasileiro, por este ndo possuir nenhum componente da planta CSP produzido localmente.

Assim como os custos foram retirados de literatura internacional, o gaseificador também
o foi. O documento de NREL (2012), que serviu de base a esta dissertacdo, € um
documento completo que traz dados reais de gaseificadores existentes. Como esta
dissertacdo se dedicou aos ciclos termodinamicos, mantiveram-se sempre 0s seus dados
de operacdo em regime permanente oriundos do estudo supracitado. Porém, seria
importante que se modelasse o gaseificador, de fato, em estudos futuros, a fim de se ter

uma analise mais refinada, que permitisse, inclusive, otimizar a integragdo energética
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entre o gaseificador e os ciclos de poténcia?*. Isto é especialmente verdadeiro no caso da
planta integrada via extragao de vapor.

Ademais, além do gaseificador, outros componentes teriam que estar de acordo com
componentes reais ao invés de se utilizar componentes padrdo dos programas SAM e
Hysys, como € o caso da bomba, do trocador de calor e do condensador utilizados nesta

dissertagéo.

Além de uma analise mais detalhada de equipamentos dos sistemas propostos nesta
dissertacdo, € necessario estudar também a real viabilidade e o custo do manejo e preé-
tratamento da biomassa, levando em consideracdo toda a sua cadeia de valor. Outro fator
que vale uma melhor investigacdo € 0 armazenamento de gas de sintese, tanto do ponto
de vista técnico como econémico. Seria interessante também um estudo em que a parcela
da energia elétrica gerada pela biomassa fosse menor que 50%, além de avaliar a
possibilidade de captura de carbono nas trés plantas uma vez que a tecnologia de

gaseificacdo facilita este processo.

Além dos estudos ja propostos acima seria interessantes estudar a integracdo de dois dos
ciclos propostos entre si. Por exemplo, para suprir as horas sem sol no ciclo em série,
poderia se utilizar o gas de sintese armazenado no ciclo em paralelo, ao invés de aumentar
a vazdo para a camara de combustéo da turbina a vapor nas horas sem o recurso solar,

obtendo assim um ciclo série-paralelo.

Por fim, como sintese das conclusdes deste estudo, os resultados indicaram que os trés
sistemas propostos fazem sentido do ponto de vista técnico, mas, para um mesmo
tamanho de gaseificador, levam a diferentes possibilidades em termos de poténcia, custo
de capital, fracdo solar, fator de capacidade e necessidade de armazenamento de gas de
sintese, como mostra a Tabela 37.

Em relacdo ao LCOE a planta em série foi a planta que atingiu o0 maior LCOE (0,266

USD/kWh), em seguida temos a planta de extracdo e a planta em paralelo. O maior LCOE

24 Note-se aqui que o gaseificador demanda vapor como agente de gaseificacdo, mas também no processo
de limpeza do géas de sintese pode gerar vapor de baixa entalpia, diante da necessidade de resfriar este gas,

antes da sua lavagem.
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da planta em série pode ser explicado pelo processo de gaseificacdo e o objetivo deste.
Como dito na sec¢do 4.4, o processo de gaseificacdo é um processo energo-intensivo, e
custoso. Sendo assim, 0 gas de sintese, para compensar este processo, €, normalmente,
utilizado para geragédo de energia elétrica em ciclos de alta eficiéncia. No caso da planta
em série 81% da vazdo do gas de sintese é utilizado para gerar o vapor do ciclo Rankine,
0 que explica o alto LCOE desta planta. A planta em paralelo utiliza todo o gas de sintese
para geracdo de energia elétrica, porém a energia elétrica proveniente da energia solar é
pequena (4%). Isto que, a principio, pode fazer com que a planta ndo necessite da parcela
solar. Nesta planta, porém a parcela solar permite com que o gas de sintese seja
armazenado para gerar mais energia elétrica do que geraria sem a parcela solar. Sendo
assim apesar de esta planta ter apenas 4% da sua energia elétrica diretamente gerada pelo
sol, este permite que o0 gas de sintese gere mais energia elétrica do que a planta geraria

caso nao tivesse a parcela solar.

Ainda sobre os resultados de CAPEX e LCOE, vale destacar que a planta de menor
LCOE, a planta de extracdo de vapor, necessita de maior investigacdo em futuros
trabalhos. Interessantemente, neste caso, abre-se mao do ciclo combinado em prol da
integracdo entre o ciclo solar e o gaseificador. Num futuro estudo, a integracdo da planta
em paralelo e a planta de extracdo poderia ser simulada, averiguando a possibilidade de
otimizacdo das duas plantas: realizar a extracdo de vapor do ciclo Rankine para sustentar
a gasificacdo e utilizar o gas de sintese num ciclo combinado. Para tanto, seria também
indispensavel detalhar o estudo do desempenho do gaseificador, uma vez que a

alimentacdo do gaseificador com vapor alteraria sua performance.

Finalmente, quando se analisa a fracdo solar de cada um dos ciclos 0os nimeros podem
parecer pequenos, mas nas simulagdes desta dissertacdo constatou-se que este indicador,
mesmo sem otimizagdo, promove periodos em que é possivel armazenar o gas de sintese.
Cada uma das plantas lidou com o armazenamento de uma forma, atendo-se a sua
proposta do ponto de vista de operagdo. Isto, porém, faz com que todas as plantas tenham
a maior parcela da energia elétrica gerada a partir da biomassa. Sendo assim, fica claro
que cada uma das plantas propostas é mais vantajosa dependendo do critério adotado.
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Anexo 1 — dados do gaseificador

Tabela a-1- principais entradas e saidas do gaseificador.

OPERATING CONDITIONS - TECHNOLOGY #2

HARRIS GROUP PROJECT NO.: 20074.00

PROJECT NAME: GASIFIER TECHNOLOGY ASSESSMENT
CLIENT: NATIONAL RENEWABLE ENERGY LABORATORY (MREL)

LOCATION: GOLDEN, COLORADO

Harris Group Inc.
Cnimeenng far Garmam Mermane

DATE: 0272872011

VALUE (at 1,000
N DESCRIPTION UNITS { . REMARKS
o | BIOMASS TO GASIFIER UNITS VALUE REMARKS
10 | Blomass - Consumpson Ras - Wet mesric tons wet biomass | day 1,111
1 metric tons wet blomass | hr 23
12 short fons wet blamass / day 12348
13 short tons wet biommsE | hr 510
14 b weet blomass / hr 102,065
15
15 | Blomass - LHV - Wt BTU/ b wet biomass 7254
17 | Blomass - HHW - Wt BTU / b wet biomess 7604
13
13 | Elomass - Consumpton Fate - Dry metric fans ory blamass J day 1,000
= metric tons dry biomass / hr a7
2 short tons ory blomass | day 1,102
o short tons dry biomass £ hr 250
23 be ory blomass | day 2204523
24 Ios dry biomass ! hr 91,85
25
25 | EBlomass- LHV - Dry BTU/ Ib dry blomass 2,060
27 | Blomass - HHY - Dry BTU /b dry blomass 6T
23
73 | Blomass - Moisture Content Wit water | wet blomass 100
= | Eiomass - Temperanre F
3 | Elomass - Feed Pressue psig
%2 | Eiomass - Buk Dansty s
33 | Elomass - Size Distibuton 20" minus
k1)
35 | Elomass - Type Hytrid Popiar
3 | Blomass - Uitimaie Analysis
T Caron 5% WL jary basis) 068
= Hydragen % Wi (dry basis) 5.04
E) Hirogen % wi jdry basls) 0.47
4 = % Wi {dry basie) 0.09
4 Cuygen % Wi jdry basls) 4180
42 Chiorine 5% WL jary basis) uniknown
a Ash % Wi (dry basis) 082
44
45 | BED MATERIAL TO GASIFIER UNITS VALUE REMARKS
45 | Beamatenal - Consumption Rate - A5 i o uniknown
47 shert tons J day
43 | Bed Materlal - Temperature F
43 | BeamMatenal - Fead Pressure peig
)
51 | Buk Densty (Uncompact=d Doiomits) kg/ma 1,300.0
52 s 812
53
24 | Bed Meda Siomge Sio nr 2003 W bin vent, based on tach#1 quoiz
55 day a3

Fonte: NREL (2012)
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Tabela a-1 (continuacéo)- principais entradas e saidas do gaseificador

OPERATING CONDITIONS - TECHNOLOGY #2 Harris Group Inc.
HARRIS GROUP PROJECT NO.: 30074.00 £ngirveening far dpnimu rertomance;
PROJECT NAME: GASIFIER TECHNOLOGY ASSESSMENT ,

CLIENT: NATIONAL RENEWABLE ENERGY LABORATORY [NREL)

LOCATION: GOLDEMW, COLORADO DATE: 02282011
& DESCRIFTION UNITS “N_UE I‘Iat l,::lm REMARKS
55 ) wsnown
5 )

5

53 Helght n 20.0

0 Diameser t wrknown

&1

62

&3 | Bed Meda Weigh Hopper =) wiknown

54 ma

53

65 | Bed Meda Lock'Surge Hoppsr ) usnown

&7 ™

&2

&3 | STEAM TO GASIFIER UNITS VALUE REMARKS
70 | Steam-Fiow e 12,000 35,0 I steam / meiric fn of dry biomass.
71 | Steam - Temperaise F 60

72 | Steam- Temperatre c 1856

73 | Steam- Fressure pelg 1500

T4

75 | STANDARD CONDITIONS

76 | Stantars Concttons - Temperatre F 0.0

77 | Stanears Concttions - Pressure pela 14596

T3

73 | Mommal Condiions - Temperature F 320

& | Momal Condiions - Fressure pela 14555

&1

& | OXYGENREQUIREMENTS TO GASIFIER

83 | Cwygen Reguirsd by Gasiter Ios ©F § hr a

B4 | Cwygen Gas - Cxygen Camposition Wi OF 1 axygen gas 2.0

&5 | Cwygen Gas - Mass Required by Gasifler bs oygen gas / hr 0

% | Cwygen- Tempesanre F

57 | Cuygen- Tempesatre c

53 | Cwygen- Pressure pelg

@

o | Cwygen Gas - Average Molecuar Weight b Oygen gas | It-maoi2 320 mﬁﬁﬂ'w will change I oygen gas
a1 | Cwygen Gas - Moies Required by Gasiler To-mioies ooygen gas { r a0

o2 | Cuygen Gas - Volume Required by Gasfler #° coygan gas [ hr P At Normal Condtions
53 | Cuygen Gas - Volume Required by Gasfler 1t ceygen gas / mn P At Normal Condtions
a2 | Cwygen Gas - Volume Required by Gasifler # oxygen ges e 0 At Standard Condions
95 | Cuygen Gas - Volume Required Dy Gasmer 1+ oaygen gas / min 0 AL Standard Conanons
P

57 | Cuygen Requird by Gasier snort fors O/ day an @ 100% puriy

53 | Cwygen Gas - Requined by GasHer ‘short tore coygen gas { day an

o

101 | RECYCLE GAS TO GASIFIER

Fonte: NREL (2012)
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Tabela a-1 (continuacgéo)- principais entradas e saidas do gaseificador

OPERATING CONDITIONS - TECHNOLOGY #2
HARRIS GROUF PROJECT NO.: 30074.00
PROJECT NAME: GASIFIER TECHNOLOGY ASSESSMENT

CLIENT: NATIONAL RENEWABLE ENERGY LABORATORY (NREL)
LOCATION: GOLDEN, COLORADO

VALUE (at 1,000

Harris Group Inc.
Cngimssing fr Qorimam MeTormanoe

DATE: 02r28/2011

N DESCRIFTION UMNITS CDMTFPD) REMARKS
101 r
102
103 | MITROGEN USAGE
104 unknoen
105
105 | GASIFIER QUTPUT UNITS VALUE REMARKS
107 | Syngas - Claan Gas - Production Rats sch R
103 5cm
1] be EYNGas | hr
110 | Syngas - Preesue pelg
111 | Zyngas - Temparsture C ESO
112 | Syngas - Temparature F 1,562
13
114 | Syngas Calome Value M3 e
115 Bhuised N=0"C& 1amor101.225 kPa, S = 60"F & 1 #m

16
117 | Syngas - Composition e
113 co % [foy vl dry)

113 coz 5 [l ol dry)

120 H2 % [l Vel dry)

121 H2O % [loy vl dry)

122 N2 % [loy vl dry)

123 CH4 [methane) % [y Vol ory)

124 C2H4 [etiyiena) % [Ty vl dry)

125 C2HE (sthana) % [loy vl dry)

125 CEHE (benzena) % [loy vol. dry)

127 CaHy {tars) % [y voi dry)

123 HZS+00S % [foy vl dry)

123 MHEHHCN % [loy vol. dry)

130 HCl % [l Vi, dry)

131 Tetal 000
132
133 | HCO rito r
135 | STEAM TO TAR REFORMER UNITS VALUE REMARKS
135 | Steam- Fow b 0
137 | Staam- Tempesature F
133 | Steam- Tempersture C
133 | Steam- Pressure pelg
140
141 | OXYGEN REQUIREMENTS TO TAR REFORMER
142 | Cxygen Requind by Tar Reformes s O [ hr T
143 | Caygen Gas - Carygen Composition Wil OF 1 Oxygen gas 2,00
144 | Coygen Gas - Mass Requirsd by Gasifler Ibs oxygen gas | e o
145 | Cwygen - Tempesature F
145 | Caygen - Tempessture C

Fonte: NREL (2012)
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Tabela a-1 (continuacéo)- principais entradas e saidas do gaseificador

OPERATING CONDITIONS - TECHNOLOGY #2
HARRIS GROUF PROJECT NO.: 30074.00
PROJECT NAME: GASIFIER TECHNOLOGY ASSESSMENT

CLIENT: NATIONAL RENEWABLE ENERGY LABORATORY (NREL)
LOCATION: GOLDEN, COLORADO

Harris Group Inc.
Cnginesng far Jonmum MeTomance”

DATE: 0202872011

Bl DESCRIPTION UNITS “'LUE H "::"m REMARKS
147 | Ciygen - Prassure Fsig
143
143 | Creygen Gae - Average Molecutar Welght I cwygen gas | lb-mae 20 mﬁ’w Wil changs If coygen g=
150 | Ciygen Gas - Moies Required by Gasier - moies cygen gas | r 00
151 | Cwyo=n Gas - Volume Requiced by Gasfler # mygen gas /i D At Normd Canditions
152 | Ciygen Ga - Vollme Requied 0y Gasmer * oiygen gas  min 0 AL N Conditions
153 | Cwygen Gas - Volums Required oy Gasmer = oggengas /i 0 A1 Standard Condiicns
152 | Cwygen Ga - Vollme RequIEa Dy Gasmer * ouygen gas { min 0 AL Siarard Condicns
155
155 | Cwygen Fequired by Gastter =hort tons ©F £ day a0 & 100% purty
157 | Coygen Gas - Required by Gaster Snort tons Cygen gas / day 00
158
t55 | TAR REFORMER OUTPUT UNITS VALUE REMARKS
160 | Syrgas - Ciean Gas - Producton Rate T 1,530,000 37920 507 SyTigas | MEC fon of oy Diomass
161 ==m =33
162
163 | Syngas - Fressurs Fsig 10
154 | Synges - Tempemire C 1.000
165 | Synges - Tempersure = 1632
156
167 | Synges Calomc valE WA 155 1217 rmnge from vendor
158 Erwser 336 N=0"C& 13 or 101.325 kP4, 5 = 60 °F & 1 &
153
0| Synges - Compostion
P co % [y ol dry) 25.30
72 ooz % [y o, iy} 1210
73 Ha % (oy vol. dy) 380
17 H2o % [y vol dy) 000
175 Nz % [y voi. dy) 050
76 Crs (methang] % (oy ol dy) 1060
177 C2HA [=ihyieng) %o oy wiol, dry) 1]
78 C2He (ethanz) % (oy vol. dy) 000
173 6 (berzenz) % [y ol dy) 000
150 [rp— % [y voi. dy) 000
181 HzS+CoS % [y vol dy) 000
152 NHE+HCN % [y ol dy) 00d
153 Hol % (oy vol. dy) 000
54 Total 10030
185
185 | HuCO @t 174
157
t55 | CHAR COMBUSTOR UNITS VALUE REMARKS
153 | Bed Matenial TemperaiLre from Combuston Reactor c Bs0 Same 2 3T FEOTERon femp, oM vengor
= F 1562
191
152 | Combustion Ar Fow Rate b 200,000 4300 1o 2ir | mess ton of dry biornass

Fonte: NREL (2012)
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Tabela a-1 (continuacéo)- principais entradas e saidas do gaseificador

OPERATING CONDITIONS - TECHNOLOGY #2

HARRIS GROUP PROJECT NO.: 30074.00
PROJECT NAME: GASIFIER TECHNOLOGY ASSESSMENT

CLIENT: NATIONAL RENEWABLE ENERGY LABORATORY (NREL)
LOCATION: GOLDEN, COLORADOD

VALUE (at 1,000

Harris Group Inc.

Crgireerinng for Gothmum Cerformance.”

DATE: 02/28/2011

8 DESCRIPTION UNITS ODMTPD) REMARKS
123 scth
184 scfm 0
185 | Combustion Air Temperature *F 1,000
106 *C 538
a7
188 | Flue Gas Flow Rate scth 2,800,000 67200 scf syngas | metric ton of dry biomass
=] scfm 46 66T
200 | Flue Gas Temperature *“C 1,000
201 °F 1832
202
203 | OTHER UNITS VALUE REMARKS
204 | Parasitic Load MW 4.0 BE.0 kW [ metric ton of dry biomass
205 hp 5.364
206

Fonte: NREL (2012)
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