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RESUMO

Neste trabalho, foram realizadas avaliagdes tecnoecondmicas de um sistema integrado de
células a combustivel com um processador de combustivel usando biogas e, também, de
um processo para converter etanol em H; para ser usado como combustivel para células a
combustivel de carros movidos a H,. Para o estudo usando o biogés, foi utilizado o aterro
Jardim Gramacho, localizado na cidade do Rio de Janeiro, Brasil, como modelo
representativo de outros aterros sanitarios nas cidades brasileiras. Foram avaliados o efeito
da composicgéo da alimentagédo do reformador (razdo molar de CO, / CH, e H,O / CHy) e a
vazdo de biogas no desempenho técnico do processo, no custo de producédo de hidrogénio e
no prego de venda da energia gerada. Os dados simulados mostraram que o aumento da
vazdo de biogds aumentou a formacdo de H,. Por outro lado, o efeito da composicdo da
alimentacdo dos reformadores na producdo de H, foi relativamente pequeno. A anélise de
sensibilidade mostrou que, dentre os parametros estudados, a vazdo de biogas teve maior
influéncia no preco do hidrogénio produzido e no preco de venda da energia gerada. O uso
da maior vazdo de biogéas (70.000.000 m* / ano) com uma vida Gtil de 14 anos resultou em
precos de venda de energia mais baixos do que os precos de venda do mercado. Além
disso, essas condicdes possibilitaram o fornecimento de energia para 38.400 residéncias.
Ao passo que com o reator de membrana ao invés do processo tradicional, foi possivel
abastecer 49.730 residéncias e reduzir no consumo de dgua da unidade. Esses resultados,
publicados na Journal of Cleaner Production para o processo tradicional, mostram que
essa tecnologia é sustentavel e economicamente vidvel nessas condi¢cGes operacionais.
Contudo, o processo com reformador de membrana de Paladio ndo foi economicamente
viavel devido o alto custo do material. Este € um resultado importante para aumentar o
interesse e 0s investimentos na pesquisa e desenvolvimento de uma tecnologia para
geracdo de energia a partir do hidrogénio produzido na reforma do biogas e de novos
materiais para membranas seletivas ao H, que viabilizem o processo. Para o estudo de
reforma do etanol, uma planta para a producdo de H, foi simulada usando resultados
experimentais obtidos em reatores monoliticos, recuperados a partir da literatura, para
reforma do vapor de etanol e etapas Water-gas shift. Os catalisadores monoliticos de
reforma a vapor (Rh / CeSiO;) e Water-gas shift (Pt / ZrO;) permaneceram estaveis
durante os ciclos de inicializacdo / desligamento de longo prazo, sem deposicdo de
carbono. O custo de producédo de H, foi significativamente afetado pelo preco do etanol. A
contribuicdo dos custos do catalisador monolitico foi menor que a dos reatores
convencionais. O custo de producdo de H, obtido com o preco do etanol brasileiro (0,81
US$ / L etanol) foi de US$ 8,87 / kg Ho, valor inferior aos precos atuais de mercado (US$
13,44 | kg H,) praticados nas estacGes de reabastecimento de H, na Califérnia. Esse
resultado, publicado na International Journal of Hydrogen Energy, mostrou que esse
processo € economicamente viavel para fornecer H, como combustivel para carros
movidos a H; a custos competitivos em estacdes de reabastecimento.

Palavras-chave: Reforma do biogas, Reforma do etanol, Producdo de bio-hidrogénio,
Viabilidade econémica.



ABSTRACT

In this work, technical-economic evaluations of an integrated fuel cell system with a fuel
processor using biogas and a process for converting ethanol to H; to be used as fuel for
fuel cells of Hjy-powered cars were carried out. For the study using biogas, the Jardim
Gramacho landfill, located in the city of Rio de Janeiro / Brazil, was used as a
representative model of other landfills in Brazilian cities. The effect of reformer feed
composition (CO, / CH4 and H,O / CH4 molar ratio) and the biogas flow rate on the
technical performance of the process, on cost of hydrogen production and the selling price
of energy generated was evaluated. The simulated data showed that increasing the biogas
flow rate increased H, formation. On the other hand, the effect of reformer feed
composition on H, production was relatively small. The sensitivity analysis showed that,
among the parameters studied, the biogas flow rate had the greatest influence on the price
of hydrogen produced and on the selling price of energy generated. The use of the highest
biogas flow rate (70,000,000 m®/year) with a plant life of 14 years resulted in lower energy
selling prices than the market selling prices. Moreover, these conditions made possible the
supply of energy for 38,400 houses. Whereas with the membrane reactor instead of the
traditional process, it was possible to supply 49,730 homes and reduce the unit's water
consumption. These results, published in the Journal of Cleaner Production (2018) for the
traditional process, show that this technology is sustainable and economically viable under
these operating conditions. However, the Palladium membrane reformer process was not
economically viable due to the high cost of the material. This is an important result in
increasing interest and investment in research and development of a technology for
generating energy from hydrogen produced in biogas reforming and new materials for H-
selective membranes that enable the process. For the ethanol reform study, a plant for H,
production was simulated using experimental results obtained on monolith reactors, based
on scientific and technical productions, for ethanol steam reforming and Water-gas shift
steps. The steam reforming (Rh/CeSiO;) and Water-gas shift (Pt/ZrO;) monolith catalysts
remained quite stable during long-term startup/shut down cycles, with no carbon
deposition. The H, production cost was significantly affected by the ethanol price. The
monolith catalyst costs contribution was lower than that of conventional reactors. The H;
production cost obtained using the expensive Brazilian ethanol price (0.81 US$/L ethanol)
was US$ 8.87 / kg H,, which is lower than the current market prices (US$ 13.44 / kg Hy)
practiced at H, refueling stations in California. This result showed that this process is
economically feasible to provide H, as a fuel for H,-powered cars at competitive costs in
refueling stations.

Keywords: Biogas reforming, Ethanol reforming, Biohydrogen production, Economic

feasibility
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1. INTRODUCAO

Nas Ultimas décadas, as preocupa¢des com o aquecimento global causadas pelo
aumento das emissdes de gases de efeito estufa (GEE) cresceram em todo o mundo. Um
dos fatores que contribuem para este aumento é devido ao crescente consumo de energia
proveniente da queima de combustiveis fésseis que, em 2016, j& correspondia a mais de
80% do consumo global. Além do aquecimento global, o uso de combustiveis fdsseis
também causou outras questbes ambientais, como poluicdo do solo, da &gua e do ar
(GONZALEZ-GARCIA et al., 2016). O uso de alternativas mais limpas e processos mais
eficientes para geracdo de energia pode promover 0 uso sustentavel dos recursos naturais,

bem como a reducdo das emissdes de GEE.

O uso sustentavel dos recursos naturais e a reducdo das emissdes de GEE podem
ser alcancados pelo desenvolvimento de um processo mais limpo para a geracdo de
energia, baseado em combustiveis renovaveis (DAHUNSI et al., 2017).

Atualmente, de acordo com os dados fornecidos pelo Renewables 2017 Global
Status Report (REN21, 2017), foi observado um aumento no uso de combustiveis
renovaveis. Em 2016, a capacidade global de geracdo de energia renovavel aumentou
quase 9% em comparacdo com 2015 (de 785 para 921 GW). Esses dados foram estimados
considerando a capacidade de bioenergia, de energia geotérmica, solar fotovoltaica, de
concentracdo de energia térmica solar e capacidade de energia etlica (REN 21, 2017).
Além disso, 0s novos investimentos globais em energia e combustiveis renovaveis,
considerando pesquisa de tecnologia, desenvolvimento / comercializacdo, fabricacdo e
projetos, aumentaram de US$ 112 bilhGes no inicio de 2014 para cerca de US$ 241,6
bilhdes no final de 2016 (REN 21, 2017).

Entre as varias fontes de energia renovavel, os principais contribuintes para o
crescimento no seu uso vieram de fontes de energia solar e edlica (HAHN et al., 2014). No
entanto, a energia solar e a eblica sdo fontes intermitentes de energia, que levam a geracgéo
variavel. Por outro lado, o uso de bicombustiveis como o biogas (obtido por digestéo
anaerdbica de biomassa) e o bioetanol como fonte de energia renovavel podem ser
interessantes, pois possibilitariam o fornecimento de energia com alta disponibilidade e
previsibilidade (HOLM-NIELSEN et al., 2009; HAHN et al., 2014; MILTNER et al.,
2017).
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O biogas pode ser usado como combustivel para geracdo de energia por meio de
sistemas combinados de calor e energia, do inglés combined heat and power (CHP)
systems. A maior parte do biogas produzido no mundo é usada para geracédo de calor, vapor
e/ou eletricidade por tecnologias de CHP baseadas na combustéo de biogas. Ainda, pode-se
fazer a reforma do biogés para a producdo de gés de sintese, mistura de monoxido de
carbono (CO) e hidrogénio (H,), ou H, para geracdo de energia elétrica em células a
combustivel (REN 21, 2017). Essas sdo dispositivos que convertem energia quimica em

energia elétrica, exibindo maior eficiéncia energética do que os motores a combustao.

O Programa das Nac¢6es Unidas para o Desenvolvimento (PNUD, 2010) estimou a
producdo de energia potencial em 56 municipios no Brasil, considerando a vazao de gas
metano (gés de aterro) no decénio 2010/2020. O resultado foi que ha a possibilidade de se
ter uma capacidade instalada de geracdo de 311 MW, o que, segundo o estudo poderia
abastecer uma populacdo de 5,6 milhdes de habitantes, o que equivale a praticamente a
cidade do Rio de Janeiro e essa poténcia representaria a quantidade do combustivel biogas,
renovavel e subproduto do modo de vida atual. Assim, a energia gerada nesses processos
atenderia & crescente demanda energética regional, uma vez que o excesso de energia
produzido poderia retornar para a linha de distribuicdo. Os gastos com o transporte,
descarte e tratamento dos rejeitos se tornam nulo, a0 mesmo tempo em que 0 custo de

producdo se anula.

Por sua vez, o bioetanol obtido a partir do caldo resultante da moagem da cana-de-
acucar pode ser usado como uma alternativa de combustivel sustentavel e de fonte

renovavel.

Atualmente o etanol é misturado a gasolina para abastecer automoveis. Dessa
maneira, paises produtores como o Brasil e os Estados Unidos da América (EUA) ja
possuem a infraestrutura necessaria para a sua producdo e distribuicdo, facilitando a
implantagcdo de tecnologias - que tenham o etanol como insumo - de aproveitamento
energético mais eficiente (MORAES et al., 2019)

Assim como o biogas, o etanol tambem pode ser convertido em géas de sintese pelo
processo de reforma e passar pelas mesmas etapas de purificagéo e separacdo na producéo
de H, que sdo aplicadas industrialmente. Esse processo é amplamente aplicado nas

industrias e possui uma tecnologia bem estabelecida alimentada por gas natural, utilizada
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principalmente no hidrotratamento e na sintese de compostos quimicos de derivados do
petroleo, na hidrogenacdo de Oleos, em processos metalUrgicos, entre outros
(RAMACHANDRAN et al., 1998).

Portanto, cresce o interesse no uso do biogas e do bioetanol na geracédo de energia
usando usinas de CHP baseadas em células a combustivel. Porém, dada a falta de
infraestrutura para distribuicdo de H,, esse deve ser produzido no local de demanda,
exigindo que os processadores de combustivel sejam compactos e eficientes. E necessario
também que sejam encontradas solugdes técnicas para as limitacGes de transferéncia de
massa e calor garantindo a seletividade, estabilidade e elevadas taxas de reacdo (MORAES
et al., 2019; ROSTRUP-NIELSEN, 2005).

Os reatores monoliticos podem ser usados como uma alternativa para garantir a
estabilidade estrutural e térmica, reduzir a queda de pressdo e evitar o bloqueio do reator.
Esses reatores apresentam; maior area especifica, melhorando a transferéncia de massa e
calor, estabilidade estrutural do catalisador e diminuicdo das dimensdes do reator
(TOMASIC e JOVIC, 2006; FARRAUTO et al., 2007).

No entanto, embora nos Gltimos anos tenha aumentado o nimero de estudos na
literatura sobre reforma do etanol a vapor, algumas questbes técnicas e econdmicas
precisam ser superadas para a comercializacdo da tecnologia. Primeiramente, pode-se dizer
que o principal obstaculo € o custo associado ao processador de combustivel. Portanto,
antes de iniciar o desenvolvimento de um processo e executar o projeto de uma planta, é

necessario realizar avaliagdes econdmicas.

Essa avaliacdo determinara se o projeto é viavel economicamente, se deve ser
realizado, abandonado ou reformulado. Dito de outro modo, mesmo que as informacoes
técnicas disponiveis ndo sejam suficientes para projetar uma planta completa, ainda assim
é importante conduzir uma analise econdmica e determinar se 0 projeto seria econdmico e

financeiramente viavel.

A avaliagdo econdmica de um processo passa por varias etapas: determinagdo do
fluxograma do processo; célculo de fluxos de massa e energia; dimensionamento do
equipamento principal; estimativa de custo de capital; estimativa de custo de producéo;

previsdo do preco de venda do produto; e estimativa do retorno dos investimentos.
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Contudo, no que diz respeito ao etanol, embora existam analises detalhadas da
economia envolvida na geragdo de H, através do processo de reforma a vapor do etanol por
processadores de combustivel, ndo foram encontrados estudos sobre analise econdmica de
processadores de combustivel, usando catalisadores depositados em reatores de mondlitos,

tanto para o reformador de etanol quanto para o reator water-gas shift (WGS).

Assim, ressalta-se a importancia de analises econémicas da tecnologia para geracao
de energia tendo em vista a comercializacdo competitiva e sustentavel, ndo s6 do ponto de
vista da sustentabilidade econémica empresarial, mas também da ambiental e social. Desse
modo, faz-se necessario o estudo tecno-econdmico tanto da producao energética renovavel
usando usinas CHP baseadas em celulas a combustivel quanto a producdo de H, para
automoveis movidos a células a combustivel como alternativas viaveis e sustentaveis sob a

oOtica dos trés eixos da sustentabilidade.
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2. OBJETIVOS

No sentido de contribuir com os esforcos no campo de geracdo de energia
renovavel, bem como em processos de producdo sustentaveis, esta tese apresenta as

propostas do estudo.
2.1. OBJETIVO GERAL

Realizar modelagem e avaliacdo tecnoeconOmica de processos de conversdo de

biogas ou etanol em hidrogénio para producao de energia renovavel.

2.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Montar a simulacgéo dos processos usando a tecnologia tradicional e a tecnologia de
reatores de membranas da reforma a vapor do biogéas, para diferentes composicdes
de alimentacdo e diferentes capacidades de operacéo;

e Montar a simulacdo do processo de producdo de hidrogénio para as estacbes de
reabastecimento de veiculos movidos a H, produzido a partir da reforma a vapor do
bioetanol em reformador monolitico;

e Calcular os custos fixos e variaveis dos processos;

e Calcular o valor presente liquido, taxa interna de retorno, breakeven e payback para

avaliar a sustentabilidade sob a 6tica econdmica dos processos.
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3. ADERENCIA AO PROGRAMA

Este estudo trata de projeto de uma unidade de producdo de hidrogénio, realizando
andlises técnica e econdmica. Sendo assim, interdisciplinar, envolve os conhecimentos
adquiridos na engenharia quimica para a simulacdo do processo, modelagem de reator e
dimensionamento dos equipamentos. E, de gestdo, por realizar o fluxo de caixa e avaliar a
atratividade econémica quanto aos indicadores especificos e determinantes, verificando o
eixo da sustentabilidade econémico-financeira e ambiental quantitativamente, e 0 eixo

social qualitativamente.

Ainda, € importante ressaltar a relevancia e o ineditismo do estudo, haja vista que
esse envolve a utilizacdo de uma tecnologia tradicional de producdo de hidrogénio, s6 que
aplicada para a geracao centralizada de energia elétrica por células a combustivel. Envolve,
também, uma analise tecnoecondmica, ainda ndo aprofundada pela producdo cientifica

encontrada.

O processo tradicional de producédo de hidrogénio foi substituido por um inovador,
que utiliza reatores estruturados do tipo de membrana. Foi realizada uma comparacéo entre
0 processo tradicional e o processo com reator de membrana sob a ética dos mesmos
indicadores econdmicos, ambientais e sociais, para determinar o projeto mais atrativo sob a

Otica dos trés pilares da sustentabilidade.

Considerando a interdisciplinaridade, o ineditismo também esta relacionado a
andlise tecnoecondmica da producdo de hidrogénio com reatores monoliticos a partir da

reforma do etanol para estacdes de abastecimento de forma sustentavel.



21

4. REVISAO DA LITERATURA

Nas Ultimas décadas, evidenciou-se o crescimento da demanda energética e, mesmo
com alguns paises adotando fontes energéticas como a eolica, solar e hidrica, os principais
processos para geracdo de energia ainda usam combustiveis fosseis, tais como derivados
do petréleo e carvdo. Esses sdo considerados os principais contribuintes para impactos
ambientais em escala global, j& que sdo responsaveis por grande parte da emissdo de gases
do efeito estufa, como o0 CO, e 0 CH4 (BAIRD, 2008).

4.1. DESENVOLVIMENTO SUSTENTAVEL

A contabilidade Triple Bottom Line (TBL), ou tripé da sustentabilidade, expande a
estrutura tradicional de geracéo de relatérios para levar em consideracéo criagdo de riqueza
social e responsabilidade ambiental, além do desempenho financeiro (SPRECKLEY,
1981).

Elkington (1997) articulou os trés eixos do desenvolvimento sustentavel. Segundo
esse autor, o lucro ou resultado econémico lida com o valor econémico criado pela
organizacao apds deducdo do custo de todos os insumos, incluindo o custo do capital
vinculado. Portanto, difere das defini¢ces contébeis tradicionais de lucro. No conceito
original, dentro de uma estrutura de sustentabilidade, o aspecto "lucro™ precisa ser visto
como o beneficio econdmico real desfrutado pela sociedade anfitrid. E o verdadeiro
impacto econémico que a organizagdo tem em seu ambiente econdmico. Isso costuma ser
confundido com o lucro interno de uma empresa ou organizacdo que, no entanto, continua
sendo um ponto de partida essencial para o calculo. Portanto, uma abordagem original do
TBL ndo pode ser interpretada como simplesmente o lucro contabil tradicional, mais os
impactos sociais e ambientais, a menos que os "lucros" de outras entidades sejam incluidos

como um beneficio social.

O eixo ambiental, ou do capital natural, refere-se a praticas ambientais sustentaveis.
Uma empresa TBL tem a responsabilidade de ndo prejudicar e minimizar o impacto
ambiental reduzindo sua pegada ecoldgica, gerenciando cuidadosamente seu consumo de
energia e insumos nédo renovaveis, além de reduzir o desperdicio de fabricagcdo, bem como

de tornar o residuo menos toxico antes de descarta-lo, agindo de maneira segura e legal.
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O eixo social, ou do capital humano, refere-se a praticas comerciais justas e
benéficas em relagdo ao trabalho, a comunidade e a regido em que uma corporagao conduz

seus negocios.
4.2. QUESTOES AMBIENTAIS

Segundo levantamento realizado em 2016 pela organizacdo Carbon Dioxide
Information Analysis Center (CDIAC), em 2011 os maiores emissores de CO, foram
China, Estados Unidos e india. Com o Brasil ocupando a 152 posicdo (CDIAC, 2016).

Dado a abertura da economia, abrupto avango industrial e poucas legislacdes
ambientais, a principal matriz energética da China que ja dependia do carvao sofreu um
aumento na demanda afetando o crescimento econdmico do pais. Diante desta conjuntura,
fez-se necessario que aquele recorresse a novas fontes de energia para diversifica-las, de
modo a diminuir a dependéncia de fontes fosseis e reduzir impactos ambientais e a saude
(JIANG, 2011; WANG, 2013).

A titulo de exemplo, em relacdo ao contexto apresentado, o bagaco, esterco da
criacdo de gado, suinos e aves, além de varios tipos de residuos organicos municipais, sdo
considerados rejeitos e possiveis fontes de biomassa para a geracdo de energia. O governo
chinés tem apoiado o desenvolvimento de energia proveniente dessas fontes, incluindo o
biogas (JIANG, 2011; WANG, 2013; HAN, et al. 2016). Wang (2013) aponta que de 2003
para 2009 a producdo de biogas na China aumentou em 175%.

De acordo com a Interacademy Council (2007), 81% (35% petrdleo, 25% carvéo e
21% gas) da demanda energética mundial é suprida por combustiveis de origem fossil, 6%
de origem nuclear, 2% de fontes hidricas, enquanto que apenas 10% sdo provenientes de

biomassa e residuos, 1% é relacionado a outras fontes renovaveis.

Ainda, para o Intergovernamental Pannel on Climate Change (IPCC), a emisséo
continua dos gases de efeito estufa na atmosfera causara mais aquecimento, acidificacao
dos oceanos e mudancas climaticas prolongadas, aumentando a probabilidade de impactos
as pessoas e ao ecossistema (IPCC, 2014).

Além do desequilibrio do ecossistema e alteragdo no ciclo pluviométrico, pode-se

citar como efeito da poluicdo atmosférica o aumento do nivel dos oceanos, problemas para
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a salde humana, alteragdo no territorio de vetores de doencas, intermiténcias na

distribuicdo de alimentos devido a secas e inunda¢6es (BAIRD, 2008).

Por isso, um dos objetivos mundiais é alcancar o desenvolvimento sustentavel.
Reduzir emissdes sem prejudicar o crescimento econdémico e produzir energia de fontes
renovaveis e com maior eficiéncia INTERACADEMY COUNCIL, 2007).

De acordo com Neves et al. (2009), o termo energia sustentavel ndo se aplica
apenas a uma alternativa eficiente, mas também néo poluente, inesgotavel e, a principio,
encontrada com facilidade. Algumas fontes de energia renovavel sdo, por exemplo, o sol,
os ventos, a hidrica e a biomassa, assegurando o fornecimento de energia pela
diversificacdo da matriz energética, reduzindo a emissdo de gases do efeito estufa e

aumentando as oportunidades de emprego.

No entanto, ainda existe uma grande dependéncia de combustiveis fésseis para
suprir a demanda global de energia. Além das desvantagens ambientais j& citadas, essa
dependéncia pode causar, em longo prazo, conflitos geopoliticos pela escassez dessa fonte

energética ndo renovavel.

Dessa forma, o préximo passo tecnoldgico consiste em reduzir a demanda com
processos mais eficientes e incentivar a diversificacdo da matriz energética com baixo
impacto ambiental. Como a energia solar, a edlica e combustiveis a base de biomassa,
como o biogas e o bioetanol (INTERACADEMY COUNCIL, 2007).

4.3. BIOGAS COMO FONTE DE ENERGIA

O biogéas ou gas de aterro € uma mistura gasosa que contém principalmente metano
(CH,) e gés carbonico (CO,), nitrogénio (N,), oxigénio (O,) e tragos de acido sulfidrico
(H,S) e aménia (NH3) produzidos pela digestdo anaerdébica da matéria organica. Similar ao
gas natural, porém com composi¢do bem distinta, ja que o biogas possui um teor de CO,

mais elevado quando comparado com o gas natural (YANG et al., 2014).

Assim, devido a sua composicao, o biogds também contribui para a intensificacéo
do aquecimento global. Todavia é uma opc¢do de combustivel para substituir o gas natural
devido a semelhanca na composicao e por este ser proveniente de uma fonte renovavel. Os
EUA e a Europa sdo os maiores produtores de biogas para aplicagdes de transporte (REN
21, 2017).
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Em 2016, houve um aumento na producdo de biogas em outras regides, como
Africa e Asia. Também foi empregado em aplicacBes de aquecimento industrial e
residencial na Europa e na Asia (REN21, 2017). No caso do Brasil, o grande potencial de
geracdo de energia a partir do biogas tem sido destacado por importantes agéncias e
instituicGes internacionais do setor elétrico (COIMBRA-ARAUJO et al., 2014; MAIER e
OLIVEIRA, 2014). Isso causou um interesse crescente em projetos voltados a producéo de
energia através do biogéas obtido de aterros e agricultura (COIMBRA-ARAUJO et al.,
2014).

Atualmente, o biogas é usado principalmente na geracdo de calor e energia pela
combustdo, injecdo em linhas de gas natural, apds processos de purificacdo e
melhoramento, e como combustivel, apds purificacdo seguida de compressdo ou

liquefacdo, similar ao gas natural comprimido ou liquefeito (YANG et al., 2014).

Entretanto, devido ao elevado teor de CO,, 0 valor energético do biogas é menor
comparado a outros gases combustiveis, ja que o gas carbdnico presente € inerte na reacdo
de combustdo. Se usado diretamente em um motor a gas, sem pré-tratamento, o biogas
danifica o equipamento devido a presenca de H,S. Na combustdo o H,S é convertido em
Oxidos de enxofre (SO, e SOs3), podendo gerar o acido sulfarico (H.SO,), que sdo

corrosivos e diminuem o tempo de vida util do motor (SANZ-BOBI, 2012).

A remocao do H,S ¢é feita via dessulfurizacéo bioldgica, transformado em H,SO, e
enxofre elementar pela adicdo de ar e da bactéria Sulfobacter oxydans. Ou pela passagem
do biogas em uma solucéo ferrosa, o enxofre se liga preferencialmente ao ferro separando-
o0 do biogés (WEILAND, 2010).

Ainda, para injecdo em redes de gas natural, todos os contaminantes e 0 CO, devem
ser removidos. O biogas melhorado deve conter no minimo 95% de metano para atender as
especificacbes dos equipamentos. Os processos de remocdo de CO, mais comuns Sdo
remocdo com A&gua, solventes organicos ou adsorcdo em sistemas de Pressure Swing
Adsorption (PSA) (WEILAND, 2010).

Dessa forma, novas tecnologias sdo propostas para geracdo de energia e de
produtos de maior valor agregado como alternativa. O biogas também ¢é utilizado como
aplicacédo direta em células a combustivel de oxido solido, solid oxide fuel cell (SOFC),

para producéo de eletricidade e producdo de géas de sintese. Além de metanol, nanotubos de
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carbono pela conversdo catalitica ou ndo catalitica do biogas (reforma seca, a vapor,
oxidativa e oxidacdo parcial) e outros produtos como apresentado na Figura 1 (YANG et
al., 2014).

Figura 1 — Fluxograma de produtos a partir do biogas.
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Fonte: Adaptado de YANG et al., 2014.

Existem alguns projetos em andamento usando biogds no Brasil, como a
Companhia de Saneamento Basico do Estado de Sdo Paulo (SABESP), que gera energia
através da combustdo do biogas produzido na Estacdo de Tratamento de Esgoto de Barueri
(COIMBRA-ARAUJO et al., 2014).

A ENC Energy que, de 2013 a 2016, operou uma usina de concessao, fornecimento
e instalacdo de solucBes de valorizagdo energética de biogas de aterro, incluindo sistemas
de tratamento, compressdo, queima de emergéncia e cogeracdo a biogas (quatro
motogeradores) com poténcia instalada de 5,7 MW no aterro de Guatapara, Séo Paulo,
além de atuar em outros estados como Rio de Janeiro, Minas Gerais e Maranhdo (ENC
ENERGY, 2019).

Tambem, parte do gas combustivel consumido pela Refinaria Duque de Caxias
(REDUC), localizada no Estado do Rio de Janeiro, é provida pelo biogés gerado no aterro
do Jardim Gramacho, no qual a Gas Verde S.A. opera (PETROBRAS, 2019). A empresa
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ainda atua em outras regides do estado como no aterro de Seropédica e em Nova Iguacu
(GAS VERDE S.A., 2017).

Ainda, em agosto de 2018, a prefeitura de Niterdi assinou a ordem de inicio da
construcdo da usina de biodigestdo no aterro sanitario do Morro do Céu em Niterdi — RJ.
No projeto a unidade tem capacidade para tratar diariamente 120 toneladas de residuos
orgénicos que serdo transformados em 48 MW de energia elétrica, 52 MW de energia
térmca, 13 m3 de fertilizantes e 30 m?3 de &gua de reuso, eliminando 2500 m?3 de poluentes
atmosféricos. Gerando emprego e renda para os moradores locais e, a partir do biogas
gerado, abastecer 40 mil residéncias (PMN, 2019)

As usinas de CHP baseadas em células a combustivel sdo uma alternativa a
combustdo do biogas para geracdo de energia elétrica. As células a combustivel séo
compostas por um anodo, um eletrdlito e um catodo. Existem diferentes tipos de células de
combustivel classificadas de acordo com o tipo de eletrdlito. As células a combustivel da
membrana de troca de protons, proton exchange membrane (PEM), sdo um dos sistemas
mais utilizados, devido a vantagens, como alta densidade de poténcia, compacidade e
resposta rapida a mudancas de carga (MAMAGHANI et al., 2018). O anodo e o catodo das
células de combustivel PEM sdo alimentados por H, e O,, respectivamente, que sdo
eletroquimicamente convertidos em eletricidade e agua (H,0O). Portanto, o uso de células a
combustivel PEM pode diminuir as emissdes locais de CO, e 6xidos de nitrogénio (NOy) e
reduzir a dependéncia global de combustiveis fosseis (GUAN et al., 2014; SILVA, A. et
al., 2012; FARRAUTO, 2005).

O gas de sintese gerado a partir do biogas pode ser empregado em diversos
processos como, por exemplo, na producdo de combustiveis liquidos via sintese de Fisher-
Tropsch (FT) e no craqueamento para gerar as fragdes de gasolina e diesel. A sintese de FT
também pode ter como resultado compostos oxigenados de alto valor agregado, como 0
metanol e alcodis de cadeia longa (YANG et al., 2014). Similarmente, o gas de sintese

pode ser empregado para a producédo de hidrogénio.

Nesta abordagem, o biogéas é convertido em gas de sintese (H, + CO) em um
reformador pela reforma de CO, do CH, (reforma seca) e reforma a vapor do CH, (Eq.
(4.1) e Eq. (4.2)), respectivamente, seguidas pelas etapas de purificacdo de H,. Como as

células de combustivel PEM exibem uma baixa tolerancia ao CO, as etapas de purificacdo
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de H;, seguem o reator de reforma. Assim, a corrente que contém H, com alta pureza (carga
de CO < 10 ppm) é alimentada no anodo da célula de combustivel.

CH, + CO, & Hy + CO AH, g = 247 kJ /mol (4.1

A reforma seca consiste em uma reacdo quimica (Eq. (4.1)) altamente endotérmica
com AHa,gg = 247 kiJ/mol. A vantagem desta tecnologia, de um ponto de vista ambiental, é
que ela usa como reagente o CH4 e 0 CO,, ambos os gases causadores do efeito estufa.
Outro aspecto positivo é que 0 biogas ja possui esses gases em sua composi¢do, precisando
apenas da etapa de purificagdo para remogéo de impurezas como o H,S, e de nenhum outro

reagente para esta reaco.

Industrialmente, a reforma seca ocorre com temperaturas elevadas, na faixa de
700°C a 900°C, e uma razdo molar de CO,/CH,4 entre 1,0 e 1,5. Paralelamente a reforma
seca, ocorrem as reacdes secundarias de decomposi¢cdo do metano (Eq. (4.3)), a reacéo de
Boudouard (Eq. (4.4)) e a reacéo reversa de WGS (Eq. (4.5)) (ALVES, 2013; YANG et al.,
2014).

200 & C0,+C  AHyge = —173 kJ/mol (4.4)

As Eq. (4.3) e Eq. (4.4) ttm como produto o carbono que pode depositar na
superficie dos catalisadores diminuindo o rendimento da reacdo até desativa-los. Elas sdo
favorecidas a temperaturas de 600°C a 800°C e de 250°C a 300°C, respectivamente. A
reacdo reversa da water-gas shift (WGS) (Eq. (4.5)) também ¢é favorecida, reduzindo a
formacéo de hidrogénio (FARIA et al., 2014). A temperaturas superiores a 900°C, o gas de

sintese produzido possui uma razao de aproximadamente 1,0 (AHMED et al., 2015).

Para melhorar a seletividade ao gas de sintese, sdo empregados catalisadores. Os
que apresentam maior atividade, reportados na literatura, sdo os a base de metais nobres

como o Radio (Rh), Ruténio (Ru) e Platina (Pt), possuindo baixa deposic¢do de carbono e
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boa seletividade em relagdo ao gés de sintese. Entretanto, devido ao custo desses metais,
outros nao nobres, como o Niquel (Ni) e o Cobalto (Co) suportados em alumina (Al,O3),
sdo aplicados industrialmente. Porém, esses sdo menos eficientes, devido a promocao das
reacOes Eq. (4.3) e Eq. (4.4) (ALVES, 2013; YANG et al., 2014).

Atualmente, a maior parte do H; utilizado no mundo vem da reforma a vapor do gas
natural, que ndo é uma fonte renovavel. Uma alternativa é adicionar ao biogas purificado
vapor d’4gua a uma propor¢do molar de 3:1 em relacdo ao metano para preservar o
desempenho dos catalisadores. Dessa forma, no reformador, a mistura gasosa, contendo
CH,, CO; e H,0, sofre, principalmente, as reacdes descritas nas Eq. (4.2), Eq. (4.1) e na
Eq. (4.6), denominadas reforma a vapor do metano, reforma seca do metano e reacéo de
WGS, respectivamente. As reagdes de reforma, por serem endotérmicas, sdo favorecidas a
altas temperaturas, de 700°C a 1000°C (CHAUBEY et al., 2013; YANG et al., 2014;
AHMED, 2015; ZIMICZ et al., 2015).

CO +H,0 & CO,+H,  AH,ge = —41Kk]J/mol (4.6)

Assim como para a reforma seca, ha a possibilidade da utilizacdo de catalisadores a
base de metais nobres, entretanto para desempenhar o seu papel e tornar o0 processo
economicamente viavel, o Ni é usado. As condi¢bes operacionais tipicas usadas nas
reacOes de reforma contribuem para a deposicdo de carbono, o que leva a perdas na
atividade do catalisador (SESHAN et al., 1994; LERCHER et al., 1996; ROSTRUP-
NIELSEN e HANSEN, 1993).

A adicdo de vapor extra a alimentacdo do reformador aumenta a producéo de H; e
evita a desativacdo do catalisador, promovendo a gaseificacdo de carbono (Eq. (4.7))
(CHOUDHARY e MONDAL, 2006; CHOUDHARY e RAJPUT, 1996; NORONHA et al.,
2003).

Em contrapartida, o excesso de vapor utilizado contribui para o encarecimento do
processo, dado o custo para a producgéo de vapor, observado nos resultados deste trabalho.
Segundo Alves et al. (2013), Chaubey et al. (2013) e Yang et al. (2014), esse excesso foi
eficiente para preservar o desempenho dos catalisadores a base de Ni e consegue atingir
uma converséo de CH, de até 98%.
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H,0 + C > CO + H, (4.7

J& para a conducdo da reforma oxidativa, uma quantidade limitada de O, é
acrescentada como reagente para oxidar o metano, mas néo totalmente de acordo com a
Eq. (4.8) (CHAUBEY et al., 2013).

CH,+ 050, & CO +2H,  AH,ge = —25,2 kJ/mol (4.8)

Ha dois tipos de reforma oxidativa, a térmica (ndo catalitica) e a reforma catalitica.
Para a primeira, temperaturas na faixa de 1150°C a 1315°C séo necessarias para que a
reacdo ocorra. Na segunda, a presenca de catalisadores, também a base de Ni e Co ou de
metais nobres, reduz a condicdo operacional para 590°C (CHAUBEY et al., 2013; YANG
etal., 2014).

Devido a caracteristica exotérmica da reacdo, esta pode ser combinada com a
reforma seca ou a vapor para fornecer energia a essas duas reacdes reduzindo os custos
com energia. Assim, pode-se denominar como bi-reforma do biogds a combinacdo da
reforma a vapor com a reforma seca e como tri-reforma os processos de reforma a vapor,

reforma seca e reforma oxidativa ocorrendo simultaneamente (YANG et al., 2014).

Outras varidveis além da condicdo operacional podem afetar o desempenho do
processo de reforma do biogas, como: (i) flutuacGes na composicdo do biogas, que por sua
vez sdo influenciadas pelo tipo de matéria organica (SHIRATORI et al., 2010) e (ii)
variacOes na vazdo do biogas, dado que a geracdo de CH4 em um aterro varia ao longo do
tempo.

O hidrogénio possui elevada capacidade energética por unidade de massa quando
comparado com qualquer outro combustivel (121.000 kJ/kg), tornando-o uma excelente
opcao para fonte de energia (ALVES et al.,, 2013). Para esse autor, as células a
combustivel transformam a energia das interacfes quimicas em energia elétrica com uma
eficiéncia de até 60%. Enquanto que os motores a combustdo interna tradicionais atingem

no maximo 30% de eficiéncia.

Para atingir o teor de CO permitido, € comum que, apos a etapa de reforma, é
realizada a reacdo de WGS (Eqg. 4.6) de alta e baixa temperatura, na qual a concentracéo de

CO ¢€ reduzida para 0,2 - 0,5%. Em seguida, os teores residuais de CO e CO; sdo
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removidos atraves da hidrogenacdo destes compostos (metanacdo) ou separacdo em um

sistema de PSA. Neste contexto, o uso de reatores de membranas visando a producdo de

hidrogénio a partir do metano tem atraido a atencdo dos pesquisadores (SILVA, F. et al.,
2012; CORONEL, et al., 2011; PRABHU et al., 1999).

A partir dos estudos de SILVA, F. et al. (2012), CORONEL, et al. (2011) e
PRABHU et al. (1999), pode-se observar que os sistemas combinam as etapas de reacdo e

separagdo em uma Unica unidade, apresentando varias vantagens, quando comparados com

0s processos tradicionais. Dentre elas, podem ser citadas:

e Reducdo dos custos de investimento e custos com unidades de separacdo, uma vez

que haveria uma reducdo de varias etapas do processo (como, eliminacdo da etapa

de WGS e de metanacdo) (Figura 2);

e Os valores de conversdao de metano e seletividade para os produtos de interesse

podem ser muito superiores no reator de membrana. A remocdo continua do

produto e/ou a manutencdo de uma baixa concentracdo de reagentes pode reduzir a

taxa de reacOes ndo desejadas, aumentando a seletividade do processo. Com isto,

reduz-se a formacao de subprodutos;

e Maior eficiéncia energética e menores custos de capital e de operacdo, além da

construcdo de reatores mais compactos e modulares, o que facilita o scale up.

Figura 2 — Comparacdo entre a tecnologia tradicional e com reatores de membrana para a

producdo de H,
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4.4. BIOETANOL COMO FONTE DE ENERGIA

A producdo mundial de bioetanol atingiu, em 2018, um volume total de 117,7
milhdes de m® aproximadamente. Atualmente, o bioetanol é o biocombustivel mais
utilizado no mundo (cerca de 84% de sua producdo mundial total é usada no transporte),
uma vez que, comparado aos combustiveis fosseis, pode reduzir emissdes de gases de
efeito estufa de 30 a 85% e contribuem diminuindo a geracdo de material particulado na
atmosfera em até 50%. Os principais paises produtores e consumidores do bioetanol como
combustivel sdo os EUA e o Brasil (AGRILLO et al., 2013; BARMPADIMOS et al.,
2012; RICCIO et al., 2017).

O bioetanol produzido nos EUA em 2017 atingiu os 50,6% da producéo global e é
usado principalmente como um aditivo a gasolina compondo 10% da mistura. No Brasil, a
producdo total de bioetanol em 2017 foi de aproximadamente 23,8% do total mundial.
Sendo principalmente explorado como combustivel puro (E100) ou como volume 20 e
25% de mistura com a gasolina. Outros paises incluem Europa, Canada e China que
produziram 3,78, 1,1 e 1,9 milhdo de m® (Di DONATO et al., 2019).

O processo de reforma a vapor do etanol para a producdo de H, pode ser descrito
em trés reacOes similares a reforma do biogas: (i) Reforma a vapor (Eq. 4.9); (ii) oxidagdo
parcial (Eg. 4.10); (iii) e a combinacdo das duas anteriores na reforma oxidativa (Eq. 4.11).
A maior producédo de H; se da na reforma a vapor na qual o etanol reage com vapor d’agua

para formar H, e CO,.

CH5CH,OH + 3H,0 & 2C0, + 6H, AH,go = 157 k] /mol (4.9)
CH;CH,OH + 0, & CO + CO, + 3H, AH,go = —269 k] /mol (4.10)
CH5CH,OH + H,0 + 0,50, & CO + CO, + 4H, AH,go = 157 kJ/mol  (4.11)

Considerando o carater endotérmico da Eq. (4.9), maiores conversdes de etanol sdo
obtidas a altas temperaturas e baixas pressdes. No entanto, estd bem estabelecido que as

vias de reacdo para a reacdo reforma a vapor do etanol dependem do catalisador. Portanto,
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essa reacdo pode ser expressa também como uma combinagdo de duas outras reacdes
reversiveis, reforma do vapor de etanol, vapor insuficiente (Eq. (4.12)), e reagdo de WGS
(Eq. (4.6)) (IULIANELLI et al., 2018).

CH;CH,OH + H,0 & 2CO + 4H, AH,go = 157 k]/mol (4.12)

Vaérios tipos de catalisadores, como metais nobres (Pt, Pd, Rh, Au e Ru), metais de
transicdo (Cu, Co e Ni), bem como as combinagfes de ambos, foram usados para catalisar
a reforma a vapor do etanol. Catalisadores de metais nobres mostram alta atividade e
seletividade para a producéo de hidrogénio com pouca ou nenhuma formacéo deposicao de
carbono. No entanto, devido ao preco, catalisadores de metais nobres ndo costumam ser
rentaveis. Na tabela periddica, entre os catalisadores de metais ndo nobres Cu, Ni e Co sao
0S metais mais ativos para a ESR. Esses metais tém sido amplamente estudados em varios
suportes, como Al,O3, SiO,, ZrO, e CeO,. Contudo, esses catalisadores séo desativados
devido a deposicdo de carbono na superficie formados como subproduto durante a reforma
(SONG e OZKAN, 2010; SHARMA et al., 2017).

Segundo Ni et al. (2007), dentre todos os catalisadores testados, Rh e Ni exibiram a
melhor atividade de conversdo e seletividade de etanol em hidrogénio. Estudos
demonstraram que o etanol é adsorvido na superficie dos metais Rh e Ni como espécies de

etoxido, que forma um intermediario oxametalaciclo e favorece a ruptura da ligacéo C-C.

Comparado com outros catalisadores nobres, como Pt, Pd e Ru, Rh é mais ativo e
seletivo em relacdo ao hidrogénio. No entanto, Rh ndo é muito ativo para a reacdo de
WGS, 0 que € importante para a remoc¢do de CO em presenca excessiva de agua. Para
comparacdo, Pt promove a reacdo de WGS, mas sua atividade para a ruptura de C-C é
limitada. Portanto, prevé-se que a producgdo de hidrogénio possa ser aprimorada usando
catalisadores bi-metélicos Rh — Pt ou passando o0s reagentes com teor excessivo de agua
através do catalisador Rh suportado e do catalisador Pt, respectivamente. Além disso, com
alta carga de metal, o desempenho do catalisador a base de Ru é comparavel ao Rh para a
producéo de hidrogénio por reforma a vapor de etanol. No entanto, Ru também induz a
desidratacdo do etanol para formar etileno, levando a formagdo de coque por

polimerizacéo.
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Além dos metais nobres, o Ni é até agora a melhor escolha para a producdo de
hidrogénio pela reforma catalitica a vapor do etanol. O Ni possui alta atividade para quebra
de ligacdo C-C e O-H e também possui alta atividade para hidrogenacéo, facilitando os
atomos de H a formar H, molecular. A adicdo de espécies alcalinas pode modificar a
interacdo entre espécies adsorvidas e o metal Ni, melhorando ainda mais sua atividade de
reforma a vapor. No entanto, como Rh, o Ni é menos ativo para a reagdo de WGS. Como o
Cu favorece a desidrogenacéo e a reacdo de WGS, a combinacdo de Ni e Cu mostra alta
atividade de reforma a vapor e alta seletividade ao hidrogénio (MARINO et al., 2003).
Além disso, a mistura de Cu com metais nobres, como Rh, também pode melhorar a
producdo de hidrogénio devido a reacdo de WGS aprimorada do Cu. Como outros
catalisadores, os catalisadores a base de Ni também sofrem com a formacdo de coque e
com a sinterizacdo de metais, levando a uma degradacdo consideravel do desempenho

durante operagdes de longo prazo.
4.5. PRODUCAO DO GAS DE SINTESE

Este item apresenta diferentes processos de obtencdo do gas de sintese a partir do
biogas ou bioetanol, para tanto, faz-se uma descricdo dos principais aspectos relacionados

aos reatores da reforma.
4.5.1.Reatores para a reforma

Atualmente, a producdo de gas de sintese é feita pela reforma a vapor do metano
em equipamentos denominados reformadores, nos quais os reagentes sdo alimentados na
zona de conveccdo dos fornos industriais para pré-aquecer a mistura e depois sdo
direcionados para a zona de radiacdo, mais proximo da chama, onde se atingem as

temperaturas elevadas e a reagdo ocorre como apresentado na Figura 3.
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Figura 3 — Reformador com chamas laterais
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A fim de tornar o processo mais eficiente, reduzir o consumo de combustiveis,
diminuir o ndmero de etapas do processo e, consequentemente, reduzir os custos de

producéo, outros tipos de reatores sdo estudados para a producdo do géas de sintese.
45.1.1. Reator de membrana

O reator de membrana consiste em um reator tubular com uma membrana em forma
de anel em seu interior. Alimenta-se o0 reator com a mistura gasosa, contendo os reagentes,
que escoa pelo leito catalitico, produzindo o hidrogénio. Esse hidrogénio permeia pela

membrana, onde é coletado por um gas de arraste (PEDERNERA et al., 2007).

Neste sistema, a membrana pode ser fisicamente integrada ao reator ou ser um
equipamento externo a estrutura. Segundo Sirkar et al. (1999), a membrana de um reator
pode ser ibnica ou ndo ibnica, catalitica ou ndo cataliticas, polimérica ou inorganica, e

apresentar diferentes geometrias, estruturas fisicas e quimicas.

As membranas podem contribuir para a separacdo do produto desejado do meio
reacional, controle adicional de um ou mais reagentes, separacdo de impurezas da corrente
de alimentacdo, imobilizacdo do catalisador dentro ou sobre a membrana, catalisar ou
realizar a reacdo e exercer funcéo eletrolitica que suporta eletrodos, conduz ions e promove

reacoes.

A reforma a vapor do metano quando realizada em um reator com membrana

apresenta vantagens de operacdo quando comparado com o reator tradicional para a
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producdo de hidrogénio. Podem-se citar algumas vantagens, tais como; um numero
reduzido de reagdes secundarias, maior faixa de pressdo e temperatura de operagao, menor

tempo de residéncia e purificacdo mais eficiente (KUMAR et al., 2006).

Enquanto a reacdo ocorre, 0 H, é separado conforme ilustrado na Figura 4,
favorecendo a formacéo de produtos permitindo a reducdo da temperatura de reacao para
aproximadamente 500°C, sem quedas na conversdo. Isso ocorre devido a outra
caracteristica positiva do equipamento, pois, devido a membrana, o reator também tem a
funcdo de separar o produto desejado, deslocando o equilibrio da reacdo para a formagéo
de produtos e aumentando a conversdo além da estabelecida pelo equilibrio (LIN et al.,
2003; OYAMA et al., 2012).

Figura 4 — Esquema simplificado da reforma a vapor do biogas em um reator de membrana
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Santamaria (1999), as membranas devem apresentar como principal caracteristicas a
permeabilidade e a seletividade, sendo seletivas as moléculas desejadas e impedindo o
fluxo das demais. Para a separacdo do H, as membranas podem variar de ligas metélicas,

oxidos inorganicos e polimeros organicos (OCKWIG et al., 2007).

As membranas metélicas sdo camadas de um metal, ou liga metélica, com
capacidade de dissolugcdo das moléculas de H, promovendo uma difusdo por solucgéo.
Apresentam alta seletividade ao H,, como as moléculas do CO, CO,, O,, Nj, H,O entre
outras, sdo maiores, essas terminam sofrer maior impedimento, garantindo a pureza da
corrente de H, (LEWIS, 1990).

Ja as membranas poliméricas podem ser porosas ou nhdo porosas. Porém,
independente do tipo de membrana polimérica, a sua aplicacdo ndo é adequada para a
reforma do metano, devido a baixa eficiéncia do processo (OCKWIG et al., 2007). Ainda,
as alternativas para melhorar essa eficiéncia sdo complexas para implementar na industria,
impactando no custo de producdo. Além disso, o material polimérico das membranas néo

suportam as temperaturas elevadas da reacdo de reforma (KLUITERS, 2004).

Com relacdo as membranas inorganicas microporosas, como por exemplo, as
zellitas, essas apresentam alta seletividade ao hidrogénio devido ao pequeno didmetro do
poro. Quanto menor o raio molecular, melhor a mobilidade da molécula pelo poro da
membrana. Nesse sentido, dando uma vantagem para o H,, que € uma das menores
moléculas existentes. Além da alta seletividade ao hidrogénio, a estrutura molecular das
membranas também garante estabilidade térmica, mecéanica e quimica (OCKWIG et al,
2007).

45.1.2. Reator monolitico

Os reatores monoliticos, também conhecidos como reatores estruturados, sdo
suportes constituidos por uma Unica estrutura com diversos canais (Figura 5). Este tipo de
reator tem sido empregado em reacOes cataliticas heterogéneas como suporte para 0s
catalisadores (TOMASIC e JOVIC, 2006). Uma de suas principais caracteristicas é o
tamanho do canal, quando empregado para reagdes heterogéneas com catalisadores. A
densidade da célula monolitica por polegada quadrada (cpsi) é calculada pela espessura da
parede, quantidade de canais e seus diametros (HECK et al., 2001).
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Figura 5 — Esquema de um reator monolitico

Fonte: Fogler, 2016.

A deposicdo de catalisadores nos canais dos reatores monoliticos apresenta
vantagens quando comparado a reatores de leito fixo ou empacotados. Dentre elas,
menciona-se a elevada area superficial, maior resisténcia mecénica a vibracdes e atrito e
sédo mais leves (BRACKMANN, 2012).

Os materiais que compdem o0s reatores monoliticos sdo metalicos ou ceramicos.
Segundo Geus e Van Giezen (1999), os monolitos metalicos apresentam problemas com a
adesdo dos catalisadores, portanto, tornando necessaria a criagdo de uma camada de 6xido
em sua superficie afim de promover a adesdo da fase ativa ao monolito. Ja os mondlitos
ceramicos possuem propriedades como, por exemplo, boa resisténcia mecanica,
caracteristicas refratarias, baixo coeficiente de expansdo térmico e boa adesdo ao
catalisador (TOMASIC e JOVIC, 2006).

4.6. REACAO DE DESLOCAMENTO DA AGUA (WGS)

A etapa que promove a reacdo de WGS é realizada para diminuir a concentracao de
CO utilizando o vapor de dgua ndo reagido na corrente que sai do reformador, produzindo
mais H, enquanto o CO é convertido em CO; (Eq. 4.6). Usualmente, essa etapa ocorre em
dois estagios, chamados WGS de alta (HTS) e WGS de baixa (LTS) referidos as
temperaturas utilizadas. No HTS as temperaturas sdo de 350 a 500 °C enquanto que na
LTS as temperaturas séo de 200 a 250 °C.
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Devido a sua natureza exotérmica, a alta conversdo de CO é termodinamicamente
favorecida a baixas temperaturas, enquanto que a reacao é cineticamente favorecida em
altas temperaturas. A reacdo de WGS é sensivel a temperatura, com tendéncia a mudar
para 0s reagentes a medida que a temperatura aumenta. Assim com 0 aumento da
temperatura, a taxa de reagdo aumenta, mas a conversao de reagentes em produtos se torna
menos favoravel. Dessa forma, a etapa de HTS tem como objetivo aumentar a taxa de
reacdo enquanto que a LTS tem como objetivo aumentar a conversdo (RATNASAMY e
WAGNER, 2009).

Industrialmente s@o usados catalisadores de Ferro-Cromo (FeCr) para a etapa de
HTS e Cobre-Oxido de Zinco suportado em alumina (CuzZnO/Al,O3) para a etapa de LTS.
Estudos incluem o desenvolvimento de catalisadores (i) livres de cromo que podem operar
com razdes mais baixas de vapor para gas reformado; (ii) mais ativos que podem operar
com velocidades espaciais acima de 40.000 h™; (iii) ativacdo mais rapida; e, (iv) com baixa
intolerdncia a venenos (WHEELER et al., 2004; QI et al., 2004; RATNASAMY e
WAGNER, 20009).

Usualmente, os reatores industriais multitubulares utilizados de HTS e LTS sdo
grandes devido as velocidades espaciais do gas de 3.000 h™ e 4.000 h, respectivamente, e
a razao altura por diametro igual a dois. Isso dificulta o processo de producdo de H; para
ceélulas a combustivel sob as 6ticas econdmica, aumentando o investimento inicial e o custo
de producdo, e técnica, dificultando a aplicacdo em sistemas compactos de processadores
de combustivel (SPATH, 2005; FRANCHINI et al., 2012).

Assim, um reator de estagio Unico, chamado de Shift de temperatura intermediaria
(MTS) cuja temperatura é de 210 a 350 °C pode ser aplicado para reduzir custos de
producdo e investimento. Nos desafios para desenvolver um sistema adequado para as
aplicacdes em processadores ligados a células a combustivel, catalisadores a base de metal
nobre suportados e reatores estruturados séo relatados como promissores para as reacoes de
WGS de estagio unico compactos (AZZAM et al., 2007).

4.7. METODOS DE PUTRIFICACAO E SEPARACAO DO H,

Para processadores de combustivel integrados a células a combustivel, apds a
reacao de reforma, o produto da reagdo de WGS rico em H, ainda ndo pode ser alimentado

diretamente nas células a combustivel do tipo PEM. Devido a composi¢do do anodo das
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células, parte nas quais o H, deve ser alimentado, esse é sensivel a presenca de CO
superior a 10 ppm na temperatura de operacdo das células. Assim, essa corrente passa por

uma etapa que reduza ainda mais os teores de CO.

Dos processos aplicados com essa finalidade, 0 mais recente usado na industria é o
sistema de PSA. Esse sistema &€ um processo bem estabelecido para a separacdo e
purificacdo de uma ampla variedade de gases industriais. A tecnologia de PSA é bem
conhecida para aplicacdes de purificacdo de H,, mas a técnica também pode ser usada para
outros processos. Na industria de refino de petroleo, os sistemas PSA sdo usados para
produzir H, a partir de gas de sintese gerado pela reforma a vapor de metano, oxidacao
parcial ou gaseificacdo. Embora bem conhecida pela purificacdo de H,, a tecnologia PSA
também pode ser usada para capturar CO,, gerar gases de O, e de N, de forma mais
econOmica que a criogenia (TOBIAS, 2016).

A tecnologia da PSA baseia-se na ligacdo fisica de moléculas do gas ao material
adsorvente. A forcga respectiva que atua entre as moléculas de gas e o material adsorvente
depende da composicao do gas, tipo de material adsorvente, pressdo parcial do componente
do gas e temperatura de operagdo. Uma classificacdo qualitativa das forcas de adsorcgdo €
mostrada na Tabela 1.

Tabela 1 — Classificacdo qualitativa das forgas de adsor¢do em ordem crescente

Gas adsorvido Forca de adsorcéo

H. Mais fraco

Argbnio

N>

CO

CH,

CO2

Etano

Etileno

Propano

Butano

Propileno

NH;3

H,S

Mercaptanos

Benzeno, Tolueno e Xileno (BTX)

H,0O Mais forte
Fonte: Adaptado de Linde, 2019.
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O efeito de separacdo € baseado em diferencas nas forcas de ligagdo ao material
adsorvente. Componentes altamente volateis com baixa polaridade, como o hidrogénio, sdo
praticamente ndo adsorviveis em oposicdo a moléculas como N, CO, CO,,
hidrocarbonetos e vapor de 4gua conforme Tabela 1. Consequentemente, essas impurezas
podem ser adsorvidas a partir de uma corrente contendo H,, produzindo o H; de alta pureza
(99,9999 % molar) que é de 80 a 90 % recuperado. A recuperacdo é a proporcdo da
quantidade de hidrogénio da alimentacdo que é recuperada no produto. A recuperacao é
influenciada pela pureza do produto, composi¢éo da alimentagéo (natureza e quantidade de
impurezas) e condigdes de presséo. (LINDE, 2019; HONEYWELL, 2019).

Uma planta de PSA consiste basicamente em vasos adsorventes que contém o
material adsorvente, pelo menos um tambor de tail gas, valvulas skid com tubulacdo de
interconexao, valvulas de controle e instrumentacdo, bem como um sistema de controle

para controle da unidade apresentado na Figura 6.

Figura 6 — Fluxograma simplificado de um sistema de PSA

Produto

H, @ alta pureza
Pressao elevada

Alimentagao

H, + Impurezas

Tail gas
H, Pureza 99,9 - 99,9999% g

H, Recuperacédo 80 - 90 %
H, Pressao de alimentacédo 6 a 40 bar g
H, Presséo do produto 5 a 39 bar g

Impurezas (+H,)
Pressao reduzida

Fonte: Honeywell, 2019

O sistema de PSA pode lidar com gés de alimentacdo com uma ampla variedade de
impurezas, incluindo, sem limitagdo, H,O, CO, CO,, CH4, N, e hidrocarbonetos C,".
Geralmente, os gases de alimentacdo que contém menos de 50% em volume de H, néo

podem ser economicamente atualizados em um sistema PSA (HONEYWELL, 2019).
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O processo de PSA possui quatro etapas basicas: (i) Adsorcdo; (ii)
Despressurizacdo; (iii) Regeneracdo; e, (iv) Repressurizacdo. Para operar de forma

continua sdo necessarios no minimo quatro vasos de adsor¢cdo, um para cada estagio.

Na etapa de adsorcdo de impurezas é realizada a alta pressdo, sendo determinada
pela pressdo do gas de alimentagdo. O gas de alimentacdo flui através dos vasos
adsorventes em uma direcdo ascendente. Impurezas como H,O, hidrocarbonetos pesados,
hidrocarbonetos leves, CO,, CO e N, sdo seletivamente adsorvidas na superficie do
material adsorvente. O hidrogénio altamente puro sai do vaso adsorvedor no topo (LINDE,
2019).

O tamanho de um adsorvedor de PSA € proporcional a quantidade de impurezas a
serem adsorvidas por ciclo. O tamanho do adsorvedor aumentara com 0 aumento da taxa
de fluxo de impurezas durante a etapa de adsorcdo e diminuird com o tempo de adsor¢édo
(HONEYWELL, 2019). Apdés um tempo definido, a fase de adsorcéo desse vaso para e a
regeneracdo inicia. Outro adsorvedor assume a tarefa de adsor¢do para garantir o

fornecimento continuo de hidrogénio.
Assim, a Figura 8 explicita a etapa de regeneracdo que consiste de cinco estagios:

Q) Equalizacdo da pressdo (E1), na qual a despressurizacdo comeca na direcéo da co-
corrente, de baixo para cima. O hidrogénio ainda armazenado no material
adsorvente é usado para pressurizar outro adsorvedor que acabou de encerrar sua
regeneracdo. Dependendo do numero total de adsorventes e das condicBGes do
processo, sao executadas uma a quatro dessas chamadas etapas de equalizacdo de
pressdo. Cada etapa adicional de equalizacdo de pressdo minimiza as perdas de H, e
aumenta a taxa de recuperacdo do mesmo;

(i)  Purga (PP), este é o passo final da despressurizacdo na direcdo da co-corrente,
fornecendo H, puro para purgar ou regenerar outro adsorvedor;

(ili)  Despejo (D), no qual a presséo restante deve ser liberada na dire¢do contracorrente
para evitar a contaminacdo de impurezas na parte superior do adsorvedor. Este é 0
primeiro passo da fase de regeneragéo quando as impurezas dessorvidas deixam o
adsorvedor no fundo e fluem para o sistema de gas residual da planta de PSA,

(iv)  Regeneragédo, na qual a dessorcdo e regeneracdo finais sdo realizadas na presséo

mais baixa da sequéncia da PSA. O H;, altamente puro obtido de um adsorvedor na
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etapa de purga de fornecimento é usado para purgar as impurezas dessorvidas no
sistema de gas residual. A carga residual no material adsorvente é reduzida ao
minimo para alcancar alta eficiéncia do ciclo PSA;

Repressurizacdo (R1/R0), na qual antes de reiniciar a adsorcdo, o adsorvedor
regenerado deve ser pressurizado novamente. Isso é realizado na etapa de
equalizagdo da pressdo, usando H, puro de adsorventes atualmente sob
despressurizacdo. Como a pressao final de adsorcdo ndo pode ser alcancada com as
etapas de equalizacdo da pressdo, a repressurizacao para a pressao de adsorcao é
realizada com uma corrente dividida da linha de produtos de hidrogénio. Tendo
atingido novamente o nivel de presséo exigido, este adsorvedor regenerado assume

a tarefa de adsorcdo de outra carga que acabou de terminar sua fase de adsorcao.
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Figura 7 — Ciclo de um sistema de PSA

AN
5 | Adsorvedor A

Adsorgéao E1
PP
D
Regeneracao
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Press

Adsorvedor B
RO Adsorg¢ao E1

R1 PP

Adsorvedor C

RO Adsorcéao
R1
D
\ Regeneracdo
A

Adsorvedor D
E1 RO

PP R1

Regeneragao v

Fonte: Adaptado de Linde, 2019.

Como o sistema opera sobre a curva isotérmica de adsor¢do, 0 aquecimento ou
resfriamento ndo € necessario, dessa forma o tempo de ciclo é na ordem de minutos. Além
disso, 0 processo ndo precisa de calor para a regeneragdo do adsorvente. Mudangas na

temperatura sdo causadas apenas pelo calor de adsorcdo e dessorcdo e pela



44

despressurizacdo. Isso resulta em uma vida atil extremamente longa do material

adsorvente.

O desempenho do sistema PSA é medido pela pureza e recuperacdo do produto em
paralelo com sua economia. Para obter alta pureza e recuperacdo, a maioria dos sistemas
PSA usa algumas etapas extras que envolvem acoplamentos de leito através da reciclagem
e cascata de seu produto, além das etapas mais bésicas de PSA de pressurizacao, adsor¢éo,
despressurizacao e dessorcdo (CHUNG et al., 1998).

Além do sistema de PSA, a oxidacdo preferencial do CO (COPROX) é uma
alternativa que requer um investimento menor. A oxidacdo seletiva de CO em uma
corrente rica em H;, conhecida como oxidacdo preferencial de CO em relacdo a reacao
competitiva e indesejada da oxidacdo de H, a H,O resultando em perda de produto, é o
método mais simples de reduzir o teor de monoxido de carbono em gases reformados
(AVGOUROPOULOS et al., 2005).

Aplicando catalisadores apropriados, € possivel reduzir a concentracdo de CO na
corrente H, para concentracdes menores que 10 ppm com pouco consumo de H,. Além
disso, o catalisador deve ser capaz de trabalhar em uma faixa de temperatura relativamente
ampla para obter altas conversées de CO, uma vez que, quando aplicado a montante de um
sistema de células a combustivel do tipo PEM, a unidade COPROX ¢ a etapa entre o reator
do WGS que opera em torno de 300 °C e as células PEM que operam em
aproximadamente 60 °C (AYASTUY et al., 2010).

Na literatura, sdo feitas referéncias a catalisadores a base de Pt, Ruténio (Ru),
Raédio (Rh), Paladio (Pd), Iridio (Ir), Ouro (Au) e Cobre suportado em Cério (CuO/CeQ5)
dentre outros metais de transicdo (CRUZ et al., 2019; DANGLE et al.,, 2011). O
catalisador de CuO/CeO, apresenta propriedades como alta mobilidade de oxigénio,

estabilizacdo do catalisador e promocao da dispersdo de metais e oxidacdo de CO.

Para a reacdo, uma pequena quantidade de ar (reagente limitante) é adicionada a
corrente de saida do reator de WGS e a corrente combinada é enviada para o reator de
COPROX. Para evitar a reacdo indesejada de oxidacdo do Hy, € preciso um controle muito
eficiente para a vazéo de ar e temperatura, aumentando o custo de producdo. Além disso, o
N, presente no ar diminui a eficiéncia energéetica da reacdo e contribui para o super
dimensionamento do reator (SHIMODA et al,. 2018).
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Ainda, a reacdo de metanacéo seletiva do CO (SMET) (Eqg. 4.13) é uma abordagem
viavel para a remocéo de CO de correntes ricas em hidrogénio a serem usados com células
de combustivel PEM. Os catalisadores a base de Ru e Ni estdo entre os mais investigados e

apresentam o desempenho mais promissor.

Os principais critérios para um bom desempenho incluem alta atividade, o que
permite a operagdo em temperaturas mais baixas e alta seletividade, refletindo baixa
atividade de metanacdo de CO, (Eq. 4.14) e reversa de WGS. Os catalisadores baseados
nesses metais tendem a ser os mais seletivos nas faixas mais baixas de temperatura de

operacdo, porque a adsorcdo de CO predomina e a adsorcdo de CO; € minimizada.

CO + 3H, & CH, + H,0 (4.13)

CO, + 4H, & CH, + 2H,0 (4.14)

No entanto, para obter a conversao completa de CO, temperaturas mais altas podem
ser necessarias com subsequente perda de seletividade. O desempenho desses catalisadores
depende fortemente do suporte, método de preparacdo, carga de metal, tamanho de
particula de metal, promotor e condi¢des de operacdo (DANGLE et al., 2011).

Assim, dos métodos de purificagdo e separacdo do H, apresentados, o sistema de
PSA tem sido preferencialmente empregado na industria de diversos segmentos como, por
exemplo, plantas petroguimicas, gas natural liquefeito, plantas de processamento de gas
natural, plantas de gas de sintese, producdo de H,, producdo de NHj3 e separacdo de ar, com
a capacidade de operacdo na ordem de 100 Nm3/h a 400.000 Nm3/h. Portanto, o sistema de

PSA foi o processo escolhido neste trabalho.
4.8. CELULAS A COMBUSTIVEL

As células a combustivel sdo dispositivos eletroquimicos que usam H,, ou
combustiveis ricos em H,, juntamente com o O, do ar, para produzir eletricidade e calor.
No entanto, existem muitas variantes desse processo basico, dependendo do tipo de célula
a combustivel e do combustivel utilizado (GIORGI e LECCESE, 2013).

Essa tecnologia possui diversas aplicac6es, como por exemplo, em microgeradores,

auxiliares, geradores estacionarios, distribuidos e portateis para transporte, projetos
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militares e mercado automotivo. Essas séo aplicacfes que serdo empregadas em um grande
namero de industrias e ambientes em escala mundial (EG&G TECHNICAL SERVICES,

INC., 2004).

A estrutura fisica basica de uma Unica célula consiste em uma camada de eletrélito

em contato com um anodo poroso e catodo em ambos os lados, conforme ilustrado na

Figura 8.

Figura 8 — Conceito de uma célula a combustivel

Circuito elétrico

alimentado
A
e :
Elétrons, >« |
: XA
, Anodo o
Combustivel, \‘;
Hz :
|::> Eletrolito E
¢
Catodo
Agua Calor

Fonte: Adaptado de Giorgi e Leccese, 2013.
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Em uma célula a combustivel tipica, os combustiveis gasosos sdo alimentados
continuamente ao anodo (eletrodo negativo) e um oxidante é alimentado continuamente ao
compartimento do catodo (eletrodo positivo); as reacdes eletroquimicas (Eq. 4.15 e Eq.
4.16) ocorrem nos eletrodos para produzir corrente elétrica e calor, segundo a reagédo
global (Eq. 4.17). As reacOes seriam modificadas para eletrolitos com diferentes ions
maoveis, mas o principio geral permanece o mesmo (HAILE, 2003).

2H, > 4H* + 4e” (4.15)
0, + 4H* +4e~> H,0 (4.16)
2H, + 0, > 2H,0  AH = —286 kj mol™? (4.17)

Uma célula a combustivel, embora tenha componentes e caracteristicas semelhantes
as de uma bateria tipica, difere em varios aspectos. A bateria € um dispositivo de
armazenamento de energia e a energia disponivel é determinada pelo reagente quimico
armazenado na propria bateria. A bateria deixara de produzir energia elétrica quando os
reagentes quimicos forem consumidos. Em uma bateria secundaria (célula a combustivel),

0s reagentes sdo continuamente fornecidos por uma fonte externa.

A célula a combustivel, por outro lado, é um dispositivo de conversdo de energia
qguimica de um combustivel em energia elétrica, enquanto o combustivel e o oxidante
forem fornecidos aos eletrodos (GIORGI e LECCESE, 2013). A degradacéo,
principalmente corrosdo ou mau funcionamento dos componentes sdo os limites para a

vida util operacional das células a combustivel (HAILE, 2003).

Quando comparada com geradores elétricos de combustdo de combustiveis fosseis,
as células a combustivel apresentam vantagens, tais como: elevada eficiéncia volumétrica e
gravimétrica, baixas emissdes quimicas, acusticas e térmicas, flexibilidade de localizacéo,
sdo modulares, baixa manutencdo, flexibilidade quanto ao combustivel (dependendo do
tipo de célula) e ndo produzem poluentes (EG&G TECHNICAL SERVICES, INC., 2004).

EG&G Technical Services, Inc. (2004) e Giorgi e Leccese (2013) descrevem o
funcionamento, caracteristicas, estrutura e desempenho das células a combustivel. Segundo
esses autores, a maior eficiéncia das células a combustivel € uma consequéncia da

producdo direta (quimica) de energia elétrica a partir do combustivel utilizado. Dessa
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forma, a tecnologia ndo ¢é afetada pelas limitagcGes derivadas do ciclo térmico de Carnot,
que sobrecarrega todos os sistemas de geracédo elétrica baseados em combusto.

Devido a eficiéncia mais alta e as temperaturas mais baixas de oxidacdo do
combustivel, as células a combustivel emitem menos CO, e NOy por quilowatt de energia
gerada. Outra caracteristica é que, como as células de combustivel ndo possuem partes
moveis (exceto as bombas auxiliares, sopradores e transformadores), h4 pouco ruido e

vibracéo.

Uma Unica célula a combustivel produzird menos de um volt de potencial elétrico.
Para produzir tensdes mais altas, as células a combustivel sdo empilhadas umas sobre as
outras e conectadas em série. As pilhas de células consistem em repetir unidades de células
a combustivel, cada uma composta de um anodo, catodo, eletrélito e uma placa separadora
bipolar. O nimero de células em uma pilha depende da poténcia desejada e do desempenho
individual da célula. As pilhas tém tamanhos que variam de centenas de watts a megawatts.

Pela célula a combustivel dos sistemas geradores ser modular, é relativamente facil
para 0 mesmo tipo de células a combustivel, localizar e substituir uma célula danificada ou
com defeito contida dentro de uma pilha. Essa caracteristica leva a menores custos de

manutencdo sem precisar trocar a unidade inteira.

O H, é o combustivel mais utilizado, particularmente, para as tecnologias de baixa
temperatura das células a combustivel, que requerem gases puros para operar; no entanto, a
flexibilidade do combustivel foi demonstrada em muitas tecnologias usando gas natural,
propano, gas de aterro, gas digestor anaerobico, combustiveis logisticos militares e
gaseificacdo do carvdo. Essa flexibilidade depende muito da faixa de temperatura
operacional do tipo de célula a combustivel empregada. Em principio, quanto maior a

temperatura, menos puro é o gas que a célula a combustivel requer.

Existem algumas tecnologias de células a combustivel disponiveis no mercado, e
cada uma delas é caracterizada por: faixa de temperatura operacional, tipo de combustivel
que pode ser utilizado, tipo de catalisador usado pela célula e taxa de eficiéncia de
conversdo de energia. As principais células disponiveis no mercado e suas propriedades

sdo apresentadas na Tabela 2.
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As células a combustivel alcalinas (AFC) foram o primeiro tipo de célula a
combustivel usado dentro de geradores de energia. A AFC foi desenvolvida pelo setor
espacial devido as amplas faixas de temperatura operacional; na época, 0 objetivo era o

desenvolvimento de uma fonte de energia para a alimentacdo de aeronaves espaciais.

Existem muitos tipos de AFC com diferentes faixas de temperaturas operacionais,
enquanto a tecnologia permite uma temperatura geral entre 30 e 250 °C, a AFC para
aplicacdes espaciais pode iniciar mesmo em temperaturas menores que 0 °C. Os AFC usam
uma solucdo de Hidrdéxido de Potéssio (KOH) como eletrélito e sdo alimentados por H,. O
oxidante deve ser O, puro, ndo ar, devido & formacdo de carbonatos (COs*) do eletrélito
pelo CO, contido no ar, uma vez que a eficiéncia da célula a combustivel depende da
pureza da solugdo de KOH. Quanto ao seu potencial elétrico, cada célula gera uma tensdo
entre 0,5 e 0,9 V, com uma eficiéncia elétrica que pode ser de até 65%, dependendo do

projeto.

Tabela 2 — Células a combustivel e suas propriedades

Propriedade AFC PEM PAFC MCFC SOFC

Temperatura de

} <100 60120 160 — 220 600 — 800 800 — 1000
operacao (°C)
_ itrio
H;PO, Li,CO3-K,CO4 .
) Membrana de - ) . estabilizado
Eletrélito KOH ) estabilizado em imobilizado ) )
Nafion ) ) em Zirconio
SiC em LiAlIO,
(YS2)
fon de
transporte de OH" H* H* CO.” 0%
carga
] Anodo: Ni Anodo: Pt, Anodo: Ni-5Cr Anodo: Ni-
Material dos Anodo: Pt, PtRu
Catodo: PtRu Catodo: YSZ
eletrodos Catodo: Pt o
Ag Catodo: Pt NiO/Li Catodo: LSM
Poténcia (kW) 5-150 5-250 50 — 11.000 100 - 2.000 100 — 250

Fonte: Adaptado de Giorgi e Leccese, 2013.

Como resultado, se comparados as células a combustivel de tipo PEM, os AFC séo
mais baratos e mais eficientes. A razdo que impede os AFC de se tornarem a tecnologia

dominante de células a combustivel no mercado é o envenenamento por CO; do eletrélito.
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Enquanto a AFC foi o primeiro tipo de célula a ser usada em aplicacBes de energia, as
celulas a combustivel de acido fosforico (PAFC) foram o primeiro tipo de célula a ser

comercializada.

O eletrolito usado dentro dos PAFC é o &cido fosférico (H3POy), pois é o Unico
acido inorganico com a estabilidade térmica, quimica e eletroquimica necessaria.
Entretanto, devido a sua baixa condutividade ibnica, requer temperaturas operacionais
entre 150 °C e 220 °C para funcionar adequadamente. Como resultado, uma célula PAFC

ndo € mais uma célula de combustivel de partida rapida e baixa temperatura.

A eficiéncia geral da célula esta entre 37% e 42%, menor dentre as células, no
entanto, se a agua/vapor aquecido gerado pela célula for usada dentro de um sistema CHP

com reaproveitamento energético, a eficiéncia total podera ultrapassar 60%.

A matriz cerdmica que conttm o H3PO, é composta por particulas de
aproximadamente 1 um de carboneto de silicio (SiC), atingindo uma espessura da matriz
de 0,1 a 0,2 mm. De modo que a matriz é espessa o suficiente para manter o H3PO, dentro

da camada por capilaridade.

A célula dissocia 0 H, alimentado ao anodo em protons e elétrons. Os elétrons sdo
coletados pelo anodo, gerando corrente elétrica. Enquanto isso, os protons se difundem no
H3PO, até atingirem o catodo, onde se recombinam com o O, que gera a dgua aquecida.
Além disso, como H3PO, requer altas faixas de temperatura operacional e ndo reage com o
CO, para formar COs*, 0 envenenamento por CO e a formagdo de COs* néo s&o problema
para os PAFC.

A tecnologia PAFC, acima de todas as outras tecnologias de células a combustivel,
€ a que possui a mais ampla experiéncia operacional com mais de 400 sistemas
(principalmente sistemas de energia de 100 a 400 kW) instalados em todo o mundo, com

destaque os EUA e Japéo.

Ja as celulas de combustivel de carbonato derretido (MCFC) representam uma
tecnologia de alta temperatura de ceélulas a combustivel, maior que as citadas
anteriormente, que estdo sendo desenvolvidas como alternativa de geracdo de energia
elétrica ou para trabalhar com outras aplica¢fes de geracdo que ja estdo no mercado, como

usinas a carvao ou algumas industrias instalagdes.
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Os MCFC sdo uma tecnologia de células a combustivel que opera em temperaturas
de até 650 °C usando uma solucédo liquida de sais de carbonato alcalino como eletrdlito.
Essa célula a combustivel pode atingir uma eficiéncia de 45% que pode ser aumentada de

60% a 70% se o calor residual for reaproveitado.

Devido a alta temperatura, os MCFC podem ser abastecidos diretamente com gases
como CHy, gas natural ou produtos da reforma. No entanto, por causa da mesma alta
temperatura, desvantagens como a rapida degradacdo da estrutura celular (devido a
problemas mecénicos e de corrosdo), a perda constante do eletrélito (consequéncia da
evaporacdo) dentro da célula e a dissolugdo do catodo dentro da matriz eletrolitica, com a
possibilidade de curto-circuito da célula sdo apontadas pelos autores (EG&G
TECHNICAL SERVICES, INC., 2004; GIORGI E LECCESE, 2013).

A estrutura basica de um MCFC ¢ feita com uma matriz cerdmica contendo o
eletrolito, que é cercado pelo anodo, alimentado por combustivel rico em H, e pelo catodo,

alimentado por O, (geralmente ar).

Existem duas misturas de sais de COs> fundido que podem ser usadas como
eletrélito. As duas misturas podem ser uma combinacdo de carbonato de litio (Li,CO3) e

carbonato de potéssio (K,COz3) ou Li,CO3 e carbonato de sodio (Na,CO3).

Esses eletrélitos sdo dispersos dentro de uma matriz ceramica porosa e
quimicamente inerte, feita com Aluminato de Litio (LiAIO). Dentro desta estrutura, séo
utilizados pé e fibras de cerdmica para reforcar toda a resisténcia mecanica. Em relacdo aos
eletrodos, gracas a alta temperatura de operacdo, um catalisador a base de Ni pode ser
usado em vez de outros a base de metais nobres, como a Pt, contribuindo para a reducédo do

custo com material.

O anodo é um eletrodo poroso feito com uma liga de niquel cromo (Ni-5Cr) ou
niquel aluminio (Ni-xAl) como catalisador. Essas ligas contém uma pequena porcentagem
de aluminio ou cromo, a fim de suprimir a deformacéo resultante da temperatura e tenséo
na estrutura do eletrodo. J& o catodo € composto por um catalisador poroso de Ni. Durante
0 inicio da célula, o niquel em contato com o eletrolito é convertido em 6xido de niquel

(NiO) dopado com litio (Li) e altamente condutivo (LixNii-xO).
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As células de combustivel de 6xido sélido (SOFC) sédo outra tecnologia de célula a
combustivel de alta temperatura. A temperatura operacional SOFC varia entre 800 °C e
1.000 °C. Gragas as altas temperaturas, uma ampla gama de diferentes combustiveis
contendo hidrogénio (gas de carvao, biogas, propano, gas natural, hidrogénio) pode ser

empregada, pois a reforma do combustivel ocorre diretamente dentro da célula.

A SOFC dettm uma eficiéncia energética perto de 60%, estabilidade de
desempenho a longo prazo e alta eficiéncia térmica. Podendo alcangar 80% quando
associada a um sistema de CHP baseado em turbina a gas para aproveitar o vapor residual
da célula. Outra caracteristica derivada das altas temperaturas é a possibilidade de iniciar a
reacao eletroquimica simplesmente fornecendo ar e sem a ajuda de metais nobres usados

como catalisadores. Isso reduz o custo relacionado aos materiais da célula a combustivel.

No entanto, a desvantagem relacionada a temperatura se da pelo fato do controle de
calor dentro desse tipo de célula se tornar dificil. O resultado é que essas células

dificilmente podem ser integradas em sistemas portateis para geracao elétrica.

A camada eletrolitica é composta por um material ceramico solido e fino, que
geralmente é um ltrio estabilizado em 6xido de zirconio (YSZ), que é usado devido & sua
boa condutividade idnica, estabilidade quimica e resisténcia mecéanica. O problema desse
eletrolito, segundo EG&G Technical Services, Inc. (2004) e Giorgi e Leccese (2013), é que
ele requer altas temperaturas para atingir a condutividade necessaria para que a célula

funcione.

Em relacdo aos eletrodos, o catodo precisa ter uma estrutura porosa para permitir a
difusdo do O, dentro da interface entre o catodo e o eletrélito da célula. Devido as altas
temperaturas envolvidas existem requisitos mecanicos e quimicos (estabilidade quimica e
uma expansdo térmica razoavel), de modo que o material geralmente envolvido na

construcdo é o Lantanio, Estréncio em Manganita (LSM).

O anodo, como o catodo, precisa ter uma estrutura porosa e geralmente é feito com
um composto de YSZ com Ni (Ni-YSZ). O Ni atua como catalisador para a oxidagdo do
combustivel, entretanto apresenta problemas, como a alta expansdo térmica e o
espessamento da microestrutura. YSZ trabalha para restringir essas caracteristicas e

fornece uma boa adesdo do anodo a interface eletrolitica.
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A célula trabalha fornecendo ar ao catodo, onde as moléculas de O, sdo divididas
em ions de oxigénio com a adicdo de elétrons. Os ions sdo transportados pelo eletrélito e,
quando atingem o anodo, se recombinam com o H; fornecido liberando os elétrons
adicionais e gerando agua aquecida. Os elétrons sdo entdo coletados pelo anodo que gera a

corrente elétrica.

As principais desvantagens sdo o0s longos tempos de partida (que é uma
desvantagem comum entre as células de combustivel de alta temperatura), necessarios para
atingir a temperatura operacional adequada, exigida pelo eletrdlito da célula e os
problemas termomecéanicos devido ao acoplamento de materiais com diferentes

coeficientes de expansdo térmica.

A célula a combustivel do tipo PEM, como todas as outras, consiste em trés partes
basicas; 0 anodo, o catodo e a membrana. O conjunto membrana eletrolitica € composta
por uma membrana de troca de prétons, duas camadas de catalisador e duas camadas de

difusdo de gas, como ilustrado na Figura 9.
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Figura 9 — Estrutura de uma PEM
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Fonte: Adaptado de Giorgi e Leccese, 2013.

Embora diferentes tipos de membranas sejam empregados, 0 mais comum é o
Nafion, um polimero sulfonado com a cadeia principal de Politetrafluoretileno (PTFE). O
Nafion é criado através da adigdo de grupos &cido sulfénico na massa de uma matriz
polimérica de Teflon e sua camada tem uma espessura entre 50 e 175 pum.
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A membrana mais fina de Nafion permite uma maior condutividade da célula,
entretanto dificulta o gerenciamento de agua. E necesséaria agua em algumas partes da
célula a combustivel, enquanto a agua em geral € um produto de reacdo. Para evitar a
necessidade de alimentar a agua além do combustivel, sdo necessarios sistemas de
gerenciamento de 4gua na maioria dos sistemas de células de combustivel. Por outro lado,

uma membrana mais grossa diminui a condutividade.

A camada de catalisador estad em contato direto tanto com a membrana quanto com
a camada de difusdo de gas. E também chamada de camada ativa. No anodo assim como
no catodo, a camada de catalisador é o local da reacgdo interior de uma célula a combustivel
PEM.

A camada de catalisador € aplicada a membrana ou a camada de difusdo de gas. Em
ambas o objetivo é colocar nanoparticulas de catalisador proximo da membrana,
geralmente Pt de 5 a 15 nm ou ligas de Platina e Ruténio (Pt Ruy). Tendo em vista gerar
um contato triplo gas/solido/membrana para permitir que ocorram as reacles

eletroquimicas.

A camada de difusdo de gas poroso nas células de combustivel PEM garante que 0s
reagentes se difundam efetivamente na camada de catalisador. Além disso, a camada de
difusdo de gés é o condutor elétrico que transporta elétrons de/e para a camada de
catalisador. As funcBes da camada de suporte sdo: (i) atuar como difusor de gas; (ii)
fornecem suporte mecanico, (iii) fornecem um caminho elétrico para elétrons; e, (iv)

canalizam a agua do produto para longe dos eletrodos.

Normalmente, as camadas de difusdo de gas sdo construidas a partir de papel
carbono poroso, ou tecido de carbono, com uma espessura na faixa de 100 a 300 pm,
revestidos com uma camada de pé de carbono microporoso/PTFE. A funcdo do PTFE é
impedir que a 4gua se acumule dentro do volume de poros da camada de suporte, para que
0S gases entrem em contato livremente com os locais do catalisador. Ademais, facilita a
remocao da agua do produto no catodo, pois cria uma superficie ndo-umectante dentro das

passagens do material de apoio.

A camada de difuséo de gas também auxilia no gerenciamento da agua, permitindo
que uma quantidade adequada de agua alcance e seja mantida na membrana para

hidratagdo. Ainda, essas sdo tipicamente a prova de umidade com um revestimento de
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dispersdo de PTFE para garantir que os poros da camada ndo fiqguem congestionados com

agua liquida.

Essas partes e suas caracteristicas permitem o processo geral das ceélulas a
combustivel. O H, no anodo se separa em elétrons e protons. A membrana permite a
passagem de apenas protons para que o elétron viaje externamente, gerando uma corrente
elétrica. Enquanto isso, os prétons viajam através da membrana condutora idnica até o
catodo. Os prétons H* atingem o catodo, onde geram agua através da combinacdo com o
O,.

Como ndo sdo necessarias altas temperaturas para hidratar a membrana, a PEM
pode funcionar em temperaturas de, em média, 80 °C. Uma célula a combustivel tipica
fornece uma tenso entre 0,6 e 0,7 V a 0,5 A / cm?, de modo que, para fornecer maior
tenséo e poténcia, um grande nimero de células é colocado em série, criando uma pilha de

células.

As células do tipo PEM apresentam vantagens como: Alta densidade de poténcia da
pilha de células; Suporta uma diferenca de pressdo entre os eletrodos devido as
propriedades mecanicas do eletrdlito; e, a temperatura de operacdo contribui para reduzir o

custo de producdo das células.

Por outro lado, os catalisadores da célula PEM sdo suscetiveis ao envenenamento
por CO devido a sua baixa temperatura de operacdo. Portanto, a concentracdo de CO deve
ser reduzida abaixo de 10 ppm com remocéo de CO se o reformado de hidrocarbonetos ou

alcoois for usado como combustivel para a célula PEM.

Quanto as suam aplicacbes, por ser um equipamento modular e possuir
flexibilidade no fornecimento de energia, as células PEM podem gerar energia para
automaveis e também em sistemas para geracdo de energia distribuida em residéncias, se
combinada com processadores de combustivel de gas natural em pequena escala. Como
resultado, parte das cargas da rede pode ser gerenciada diretamente por muitos sistemas de
energia que sdo distribuidos dentro de diferentes tipos de edificios e estruturas, reduzindo

assim o 0nus colocado nas usinas de energia.

O custo de capital para células a combustivel é um dos fatores que contribuem para

a insercdo limitada no mercado. Para que as células a combustivel possam competir com
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outras tecnologias de geragédo de energia, elas devem se tornar mais competitivas do ponto
de vista do capital e do custo instalado (o custo por quilowatt necessério para comprar e
instalar um sistema de energia). A Tabela 3 expde o custo por quilowatt para as células a

combustivel comerciais descritas neste item.

Este item descreveu a estrutura, o material e o funcionamento assim como
apresentou os custos das células. Observou-se que as células MCFC sdo as mais baratas
tanto no custo do sistema instalado, como para a operagdo e manutencdo dentre todas.
Contudo essas células apresentam dificuldades técnicas e operacionais relacionadas ao

material do eletrolito e da temperatura de operagdo, como apontado anteriormente.

Tabela 3 — Custo para células a combustivel

Custo total do sistema instalado Custo de operacdo e manutencgéo

Tipo
(US$/ kW) (US$ /100 kw)
PEM 19,00 a 550,00 0,115a3,3
PAFC 26,00 0,145
MCFC 1,63 0,0165
SOFC 36,20 0,24

Fonte: Adaptado de Giorgi e Leccese, 2013.

Ja as células PAFC apresentam a menor eficiéncia quando comparadas com as
outras células comerciais e, quando comparada com a PEM ou a SOFC, ndo possuem
vantagens com relacdo ao custo de capital e o de operacdo e manutencdo. Restando como
opcOes para a andlise de viabilidade realizada neste trabalho as células PEM e SOFC. Foi
escolhida a PEM pelo menor custo por quilowatt (valor reafirmado pela Battelle Memorial
Institute, 2016), pela modularidade e para acoplar a saida de uma PSA em um processador
de combustivel para realizar a comparacdo com um processador convencional e outro com

um reator de membrana para a etapa da reforma.

4.9. AVALIACAO ECONOMICA DOS PROCESSOS DE REFORMA PARA A
PRODUCAO DE HIDROGENIO A BARTIR DO BIOGAS E DO BIOETANOL

Para realizar a analise de viabilidade financeira do investimento em projetos foram
utilizados conceitos essenciais como custo de producdo, fluxo de caixa, taxa de desconto,

juros, depreciagdo, amortizacdo, valor presente liquido (VPL), taxa interna de retorno
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(TIR), breakeven (ponto de equilibrio) e payback (periodo de retorno) (BORDEUX-REGO
etal., 2013).

O fluxo de caixa de um empreendimento apresenta uma serie de pagamentos ou
receitas que se estima no decorrer da vida econdmica, tempo determinado de operacéo do
empreendimento (ASSAF NETO, 2012).

Existem trés modalidades de investimento. A que envolve apenas capital préprio
dos acionistas; a que envolve, também, capital de terceiros em empréstimos, como bancos

(capital misto); e, Leasing, na qual ha arrendamento de ativos.

Em projetos com longa vida econdémica o Leasing ndo se justifica frente ao capital
préprio ou misto. Como todo financiamento que exige uma contrapartida do comprador,
ndo existe pleno financiamento com capital de terceiros. Para projetos do setor energético
de infraestrutura e de industria, comércio e servicos, o Banco Nacional de
Desenvolvimento (BNDES) estipula uma participagdo de 80% do investimento do
empreendimento, com juros de até 1,05% ao ano. Devido ao baixo valor de juros, justifica-

se a adocdo do capital misto em detrimento ao capital proprio.

Na busca por estudos que tratam de processos e tecnologias de transformacédo do
biogas em H, para células a combustivel do tipo PEM e do bioetanol em H, para estacfes
de reabastecimento, foram utilizados termos indexados na base Scopus nos ultimos dez
anos. Visando reduzir a limitacdo da estratégia de busca, dar-se-4 também a pesquisa nas
referéncias dos artigos encontrados e as producdes cientificas de autores que estudam o

tema.

4.9.1. Andlise de viabilidade econdmica para a producdo de Hidrogénio a partir da

reforma a vapor do biogas

Os autores Braga et al. (2013) estudaram o0s aspectos técnicos, econdmicos e
ecologicos da producdo de hidrogénio para células a combustivel pela reforma a vapor do
biogas. Foi empregado o reformador tradicional para o estudo, porém a origem do biogas
ndo é de aterro sanitario. Os autores realizaram calculo da viabilidade econémica para
determinar a atratividade financeira do processo, analisando os custos de investimento,
operacdo e manutencdo do reformador. Eles determinaram o custo de produgdo de

hidrogénio de 0,27 US$ / kWh com um payback de 8 anos. Entretanto, ndao foram



59

calculados parametros determinantes para a viabilidade econémica de um processo como,
por exemplo, o VPL, TIR e break even. A eficiéncia ecoldgica é um indicador que permite
avaliar o desempenho dos sistemas, de acordo com as emissfes de poluentes, comparando
as emissOes integradas de poluentes com os padrdes de qualidade do ar existentes. Foi
obtida uma eficiéncia ecoldgica de 94,95%, que é préximo do cenério ideal do ponto de
vista ambiental. Braga et al. (2013) concluiram que os resultados obtidos por essas analises

mostraram que esse tipo de producéo de hidrogénio é uma rota ambientalmente atrativa.

A fim de buscar por estudos de viabilidade econdmica da producdo de H, a partir
do biogas de aterro (objeto de estudo desta tese), foi realizada busca na base de dados
Scopus usando a estratégia de busca “biogas AND landfill AND reform* AND ( energy
OR power OR electricity OR fuel OR heat) AND ( econom* OR feasibility OR
"production cost” )” que obteve como resultado doze artigos. Destes, apenas trés
determinaram o custo de producéo ou fizeram a viabilidade econdémica do processo. Como
um destes artigos € fruto de trabalho desenvolvido nesta tese (COZENDEY DA SILVA et
al., 2018), apenas os demais séo descritos a seguir.

Muradov et al. (2008) avaliaram a viabilidade técnica e econdmica da producéo de
H, pela reforma catalitica do biogas de aterro sanitario. Foram realizados os calculos de
equilibrio termodindmico e as medi¢des experimentais da reforma de misturas de CHy —
CO, ricas em metano sobre catalisador a base de Niquel. Os problemas associados a
desativacdo do catalisador devido a deposicdo de carbono e os efeitos do vapor e do
oxigénio na sustentabilidade do processo foram explorados. Os autores também estudaram
duas abordagens tecnoldgicas diferenciadas pelo modo de entrada de calor no processo
endotérmico (isto é, externo e autotérmico). Os processos foram simulados e validados
experimentalmente por uma unidade piloto com capacidade de geracao de 5 kwh / h. Uma
avaliacdo tecnoeconémica preliminar indicaram que os custos de producgdo de H, liquido
estdo na faixa de US$ 3,00 / kg a US$ 7,00 / kg, dependendo da capacidade da planta, da
opcao de entrada de calor do processo e se 0 sequiestro de carbono esta ou ndo incluido no

processo.

Di Marcoberardino et al.,, (2019) investigaram o desempenho ambiental e
econdémico de um reator de membrana para a producdo de H, a partir de biogas. Os
beneficios do processo com reformador de membrana sdo comparados com processadores

de combustivel tradicionais de producéo de H, (baseados na reforma a vapor, reatores de
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WGS e uma unidade de PSA). O biogéas produzido pelo aterro e a digestdo anaerdbica séo
considerados para avaliar o impacto da composicdo do biogés. A partir dos resultados
termodinamicos, a analise ambiental é realizada pela avaliacdo do ciclo de vida (ACV). Os
resultados mostram que a adocdo do reator de membrana aumenta a eficiéncia do sistema
em mais de 20% em relacdo aos casos com reformadores tradicionais. A anélise da ACV
mostra que o reformador com membrana separadora de H, tem desempenho melhor que os
sistemas com processadores de combustivel tradicionais quando o biogas se torna um fator
limitante para a producdo de H, para satisfazer a demanda do mercado, pois uma maior
conversdo do biogds pode, potencialmente, substituir mais combustiveis fdsseis na
producdo de H,. No entanto, quando o biogas ndo é um fator limitante para a producéo de
hidrogénio, o sistema inovador pode ter desempenho semelhante ou pior que 0s sistemas
de referéncia, pois nesse caso os impactos sdo amplamente dominados pela demanda de
energia elétrica da rede. Nos resultados econémicos, o custo de producdo de H, mostra um
valor mais baixo para os casos com o reformador tradicional (4 € / kg H, contra 4,2 € / kg
H.), para a mesma pressdo de 20 bar de H,. Entre 0s casos de aterro e digestdo anaerobica,
o Ultimo apresenta 0s custos mais baixos, como consequéncia do maior teor de metano. E
importante ressaltar que a membrana separadora empregada no estudo foi de Pd-Ag
suportada em cerdmica, em uma escala semi-industrial e com vida Gtil de 5 anos. A opg¢éo
da membrana ndo suportada de Pd-Ag € mais cara que a membrana suportada, pois tem o

custo com material maior relativo a maior quantidade de Pd e ao custo deste metal.

Contudo, ambos os artigos (MURADOV et al., 2008; Di MARCOBERARDINO et
al., 2019) ndo determinaram a viabilidade e a atratividade financeira do processo, apenas
calcularam o custo de producdo. Destaca-se, para determinar se um investimento €
economicamente sustentavel é preciso calcular o VPL e determinar a TIR. Além disso,
quanto menor for o payback ou o break even, mais interessante, sob a 6tica econdmica, é o

empreendimento.

4.9.2. Andlise de viabilidade econémica para a producdo de Hidrogénio a partir da

reforma a vapor do etanol

Song e Ozkan (2010) estimaram o precgo de venda de hidrogénio da reforma a vapor
de etanol para dois cenarios de producdo diferentes nos Estados Unidos, producao
centralizada (com producéo diaria de 150.000 kg H,) e producéo distribuida (1.500 kg H, /

dia). Foi realizada a simulacdo incluindo etapas de purificagéo a jusante e o modelo de
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anélise econdmica publicado pelo Departamento de Energia dos EUA (DOE). Foram
estudados os efeitos da temperatura de reacdo, da velocidade espacial dos reagentes na
reforma, do custo do etanol e do custo do catalisador, bem como as propriedades do
catalisador, sobre o preco de venda do hidrogénio. Esses autores concluiram que o preco de
venda do H, ndo é sensivel a mudangas na temperatura da reforma. Eles também
afirmaram que o uso de um catalisador de metal precioso, que pode custar US$ 1.000 / kg,
exigiria um preco de venda de H, de US$ 22,34 / kg, em oposigdo a US $ 4,27 / kg para
um catalisador de metal de transicdo. No entanto, essa andlise pressupfe que as
velocidades espaciais e os tempos de vida util do catalisador de metal nobre sejam
idénticos aos de metais de transicdo, o que pode ndo ser uma suposigéo realista, pois esses
apresentam maior atividade e estabilidade, necessitando de uma carga menor de metal e

maior tempo de utilizac&o.

Gregorini et al. (2010) também usaram o modelo desenvolvido pelo DOE para
simular e estimar o custo de producdo de uma unidade produtora de H; a partir da reforma
a vapor de etanol. Porém, a unidade proposta por eles foi projetada com a capacidade de
producdo reduzida (11 kg de H, / dia contra 1.500 kg de H; / dia) por se tratar de uma
geracdo in situ que exigisse 0 armazenamento de, apenas, etanol e agua, diferentemente do
proposto pelo DOE que armazena o H, e o distribui em cilindros para os postos de
abastecimento. A unidade projetada por Gregorini et al. (2010) consistiu em um
reformador, um reator de WGS e um reator de COPROX. Por essa diferenca de capacidade
da planta, o custo de producéo foi consideravelmente maior que o proposto pelo DOE, US$
31,06 / kg de H, contra US$ 3,10 / kg de H,. Mesmo com o custo de capital total inferior
(de aproximadamente 408 mil em comparacdo com 1,2 milhdes de dolares), a unidade
projetada por esses pesquisadores obteve um custo de producdo maior, pois produziu até
100 vezes menos H, por dia. Com uma unidade menor, o investimento com custos de
capital total tiveram maior contribuicdo no custo de producdo (57%), enquanto que o custo

da matéria prima representou apenas 14% do custo de producéo.

No estudo desenvolvido por Lopes et al. (2012), uma analise técnica e econdmica
de um sistema de fornecimento de energia baseado em uma célula a combustivel do tipo
PEM de 5 kW alimentada com H, produzido pela reforma auto-térmica do etanol, foi
realizada. A andlise técnica foi baseada em dados experimentais, obtidos a partir do

prototipo de um reformador de etanol desenvolvido pelo Laboratério de Hidrogénio da
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Unicamp e pela Hytron. O processador de combustivel proposto era composto por um
reformador, reator de WGS e um sistema de PSA. O estudo determinou o pre¢co minimo de
venda do H;, produzido (US$ 14,11 / kg de H;) para que o VVPL desse zero. Nessa analise
econémica, foram considerados o custo com reposi¢cdo de materiais, equipamentos, mao de
obra e matéria prima. O preco do etanol considerado foi de US$ 0,371 / L. Assim, o custo
do reformador representou 54% do custo de produgéo, enquanto que o etanol representou
32,9%. Os autores concluem que o preco do H», da unidade proposta por eles, € menor que
os precos de H, no mercado brasileiro e que o custo da eletricidade produzida na célula
PEM é menor que outras fontes alternativas de energia, contudo, ndo analisam a

atratividade financeira do projeto para o prego praticado no mercado.

O trabalho de Silveira et al. (2014) estudou os aspectos técnicos e econémicos do
processo de incorporacdo da producdo de H; pela reforma a vapor do etanol e a aplicagdo
de células MCFC na industria da cana de agUcar para gerar energia elétrica. Assim, foi
proposta uma modificacdo no processo tradicional da industria da cana, para incorporar a
producdo de H,, além dos produtos tradicionais (aglcar, alcool etilico, hidratado e anidro).
Nesse trabalho, foi realizada uma andlise termodinamica, técnica e econdémica comparando
a industria tradicional de cana de aclcar com a industria integrada a producéo de H,. Na
industria tradicional foram considerados um sistema de cogeracdo, producdo de aguUcar,
etanol anidro e etanol hidratado, enquanto que, na industria integrada a producéao de H, foi
considerado a producdo de energia pela célula MCFC alimentada por H, produzido em um

processador composto por um reformador e um reator de WGS.

Silveira et al. (2014) mostraram que a unidade proposta tem capacidade para
produzir até 5.100 Nm3 / h de H, e demanda uma vazao de alimentacdo de 4.000 L / h de
etanol anidro ou de 4.400 L / h de etanol hidratado. Como o custo de producdo do etanol
hidratado € menos que o anidro, o sistema alimentado por ele apresentou o H, com menor
custo de producdo. Para a analise econémica os autores calcularam o custo de producdo em
funcdo da taxa de desconto, do payback, do nimero de horas de operacdo da planta por ano
e do custo de operacdo e manutencdo. Apenas 0s parametros taxa de desconto, payback e
numero de horas de operacdo foram variados para estudar o comportamento do custo de
producéo, mostrando que: (i) quanto maior o nimero de horas de operacdo anual, menor o
custo de producdo de Hy; (ii) quanto maior a taxa de desconto, maior o custo de producao;

e, (i) para ter um payback menor, o custo de producdo tem que ser maior. Ainda, 0
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trabalho apresenta a comparacao do sistema integrado ao processador de combustivel com
o tradicional, concluindo que apesar da energia gerada pelo processador de combustivel ser
ambientalmente mais benéfica, o sistema tradicional com cogeracdo tem a capacidade de

produzir mais energia.

Compagnoni et al. (2017) projetaram e simularam o processo de producdo
centralizada de uma unidade de geracdo de H, a partir da reforma a vapor do etanol. O
processador de combustivel consiste em um reformador tradicional de leito empacotado,
dois reatores de WGS (um de alta e outro de baixa temperatura), um metanador e um
sistema de PSA. Os catalisadores empregados na reforma, nas etapas de WGS e no
metanador, foram os comerciais de Ni/Al,O3, Fe;03/Cr,03/CuO e Cu/ZnO/Al,Os.

Foram realizadas a avaliagdo econdmica e a analise de sensibilidade, avaliando
indicadores econdmicos convencionais, como VPL, TIR, e payback da planta. Em
particular, trés cenarios foram estudados alterando o combustivel do reformador, ou seja,
usando metano, etanol ou parte do H, produzido. A analise de sensibilidade foi aplicada
para investigar o desempenho econdmico da reforma a vapor do bioetanol sob diferentes
circunstancias, alterando o custo da matéria-prima, o preco de venda do hidrogénio, os
impostos e os custos de capital. Nos resultados destacam-se a producdo de 877,3 kg / h de
H, do processo em larga escala (vazdo de alimentacdo de 4567 kg / h, aproximadamente
40.000 ton / ano, de bioetanol). O maior retorno € alcancado ao usar 0 metano como
combustivel auxiliar. O VPL e a TIR foram mais sensiveis aos custos de opera¢éo (OPEX),
que inclui mdo de obra, matéria prima, utilidades e custos gerais e administrativos, ao
custo do etanol e ao preco de venda do H,. O preco minimo de venda de H, foi de US$
1,91 / kg, determinado com uma taxa de desconto de 10% e 30 anos de operacdo para que
resultasse em VPL igual a zero. Com prec¢o de venda de US$ 2,69 / kg de H; o processo foi
economicamente viavel apresentando um VVPL de 50,6 milhGes de délares, TIR de 24,9% e

0 payback em 7,3 anos.

Os estudos encontrados na literatura ndo apresentam uma avaliacdo detalhada sobre
a analise econémica de processadores de combustivel alimentados por bioetanol para
geracdo de H,. Foi encontrado o estudo desenvolvido por Compagnoni et al. (2017) que
também ressalta essa lacuna. Entretanto, o trabalho desenvolvido por estes autores
(COMPAGNONI et al., 2017) analisa uma unidade de producéo centralizada de H,, e ndo

local para atender a demanda de estagdes de reabastecimento, objeto estudado nesta tese.
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5. METODOLOGIA

Nesta secdo, serdo descritas as premissas, condigdes operacionais e metodologias
usadas para a simulacdo dos principais componentes das plantas e para a obtencdo da

analise econdmica dos seguintes processos:

a. Producéo de hidrogénio através da reforma a vapor do biogas proveniente de aterro
sanitario. O hidrogénio obtido nesse processo foi utilizado para a geracdo de
energia a partir de células PEM. A energia gerada nesse processo foi utilizada para
0 abastecimento de residéncias localizadas na regido proxima ao aterro sanitario.
Nesse caso, foram estudados dois processos diferentes: (a.1) a tecnologia
tradicional, envolvendo a unidade de reforma e as unidades de purificacdo (WGS e
PSA) e (a.2) a tecnologia com reatores de membranas, na qual as etapas de reforma
e purificacdo ocorrem em um Unico estagio.

b. Produgdo de hidrogénio a partir da reforma a vapor do bioetanol, usando
processadores de combustivel compactos com reatores monoliticos. O hidrogénio

obtido foi utilizado em postos de abastecimento de carros movidos a hidrogénio.

Para a realizacdo das simulagdes, foi utilizado o software Unisim®. Primeiramente,
0s elementos quimicos e parametros operacionais (como vazao, temperatura e pressdo de
operacdo dos equipamentos, composicdo, reagdes e rendimentos) foram inseridos no
software, possibilitando, ent&o, a realizacdo dos balancos de massa e energia. Em seguida,
a analise econémica foi realizada, usando-se um arquivo Excel. Para isso, as informacGes
obtidas nos balancos de massa e energia foram utilizadas nos calculos de custo de capital e
de operacdo para a producdo do H, ou da energia segundo a metodologia apresentada por
Silla, 2003.

Uma vez informados os custos de capital e de operacdo e o H;, produzido ou a
energia gerada, foi construido o fluxo de caixa considerando os parametros financeiros
(vida econdmica, investimento, custos, receitas, taxa de desconto, custo de capital de
terceiros, vida contabil e IR) para cada caso. Com isso, foi determinado o VPL, TIR,
breakeven e o payback dos casos estudados. O preco minimo de venda de energia ou

hidrogénio foi calculado de forma a obter um valor de VVPL igual a zero.

As Figura 10a e 10b apresentam um esquema da metodologia utilizada para o

desenvolvimento da anélise econémica do processo de producdo de hidrogénio através da
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reforma a vapor do biogas proveniente de aterro sanitario. Nesse caso, além da quantidade
de energia e os créditos de carbono, foi determinada também a quantidade de residéncias
que poderiam ser abastecidas com a energia gerada no processo. O numero de residéncias
atendidas pela energia produzida foi calculado usando a quantidade de energia gerada e 0
consumo médio de energia de uma residéncia brasileira. Em seguida, o efeito da vazdo de
biogas e da composi¢cdo da carga de alimentagcdo nos custos dos equipamentos, preco da
energia produzida e numero de residéncias atendidas foi avaliado para diferentes condicdes
operacionais. Foi realizada, entdo, uma analise de sensibilidade da vazéo de biogas sobre o
desempenho econémico da planta para as condi¢des operacionais que resultaram em uma
maior quantidade de domicilios atendidos e menor consumo de &gua. Depois disso,
também foi realizada uma analise da rentabilidade anual dessas condi¢cdes operacionais,
utilizando a quantidade de energia produzida, as casas atendidas, o custo total e os

parametros financeiros (Figura 10b).
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Figura 10 — Fluxograma geral da analise econémica para (a) todos os casos e (b) para o

caso mais promissor
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A Figura 10a também mostra o esquema da metodologia usada para a analise

econdmica do processo de producdo de hidrogénio a partir da reforma a vapor do

bioetanol, usando processadores de combustivel compactos com reatores monoliticos. Para

isso, foi determinada a vazdo para abastecer 600 carros movidos a H, por dia, o custo de

producdo e a rentabilidade do projeto. Posteriormente, foi feita a analisa de sensibilidade

do preco do etanol, da variagdo da vida util da planta e do periodo de troca do catalisador
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sobre o custo de producdo. Por fim, foi analisada a rentabilidade anual do projeto para
abastecer os 600 carros usando o custo total e os parametros financeiros.

Nas sessOes seguintes sdo apresentadas as metodologias aplicadas especificamente
para cada caso, descrevendo o processo e explicitando as condi¢cGes operacionais e 0S

parametros empregados.

5.1. PRODUCAO DE H, A PARTIR DA REFORMA A VAPOR DO BIOGAS USANDO
A TECNOLOGIA TRADICIONAL

5.1.1. Descric¢édo do processo

A Figura 11 apresenta o fluxograma do processo usado na simulacdo da planta para
geracdo de energia em uma célula do tipo PEM utilizando H, produzido pela reforma a
vapor do biogas. Foi considerado um processo continuo de producdo de H,. A unidade
consiste em um processador de combustivel integrado a uma pilha de células a combustivel
do tipo PEM.

Figura 11 — Fluxograma do processador de combustivel alimentado por biogas acoplado a
uma pilha de células PEM
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O processador de combustivel envolve o reformador, o reator de WGS e o sistema
de PSA. A conversdo do biogas em gas de sintese ocorreu no reformador. Posteriormente,
0 H; foi purificado nas unidades de WGS e PSA. A corrente contendo alta pureza de H; foi

entdo alimentada nas células a combustivel para geracéo de energia.
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A alimentacdo do biogas foi primeiramente dividida em trés correntes. A corrente
de cima foi usada como combustivel na caldeira, a do meio alimenta o reformador e a de
baixo foi usada como combustivel no queimador do reformador. A razdo de separacdo
molar escolhida foi ajustada para que a quantidade de energia necessaria para 0 processo
na caldeira e reformador (Queimador + Reformador) também fosse fornecida pelo biogés.
Ainda, foi adicionado vapor a alimentacdo do reformador para evitar a desativacdo
catalitica e baixo rendimento de H,. As taxas das correntes Ar 1 e Ar 2 foram determinadas

para garantir que a combustao do biogas fosse completa.

O gas de sintese obtido pela reforma seca e a vapor combinada do CH, foi usado
como alimentacdo do reator WGS, onde foi convertido em CO, e H,. A corrente de saida
do reator WGS foi resfriada em uma série de trocadores de calor. Em seguida, os produtos
liquidos foram separados da corrente usando um vaso de knock-out.

Ap0s a separacao dos liquidos, a fracdo gasosa do fluxo foi enviada a unidade PSA
para purificacdo de H, com recuperacdo de 85% (SONG e OZKAN, 2010). O H; assim
obtido pode ter uma pureza de até 99,999%. A corrente de gas residual da unidade de PSA
incluiu H, ndo recuperado, CH4, CO, e CO, que foram enviados para a linha de
combustivel do reformador para fornecer a energia e diminuir o impacto ambiental do CH,.
A 4gua condensada dos vasos de knock-out foi reciclada e usada como &gua de processo

para minimizar o consumo de agua.

O H; puro produzido foi despressurizado e resfriado a 80 °C e 1,013 bar. Em
seguida, essas correntes de H, e uma corrente de ar foram alimentadas em proporc¢des
estequiométricas em um anodo e em um catodo de uma pilha de células a combustivel do
tipo PEM, respectivamente. O H, e o O, alimentados na célula a combustivel foram
convertidos eletroquimicamente em energia elétrica e H,O. A energia gerada pela pilha de
células a combustivel também foi usada para alimentar as bombas e o compressor. A
energia excedente foi vendida juntamente com os créditos carbono. A energia vendida foi

usada para fornecer eletricidade as comunidades préximas ao aterro.
5.1.2.Corrente de alimentacéo do processo

Para esta analise, foi considerado o aterro sanitario de Jardim Gramacho (Rio de
Janeiro — Brasil) como referéncia para o fornecimento de biogas. Foram utilizadas duas
vazdes de alimentacio do biogés na unidade, 8.000 m3/h (GAS VERDE SA, 2019) e 2.000
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m3/h (PETROBRAS, 2019). Além disso, diferentes composi¢des de carga de alimentacao
foram avaliadas (razdo molar CO,/CH,4 = 0,67 — 1,00 e razdo molar H,O/CH, = 2,0 — 3,0).
De acordo com a literatura (TCHOBANGLOUS, 1994), a composi¢do molar tipica (razéo
molar CO,/CH,) do biogas em um aterro sanitario varia entre 0,89 e 1,0. Entretanto, devido
as caracteristicas dos residuos sélidos, o biogas produzido em aterros sanitarios no Brasil
contém um teor maior de CH,4, fazendo com que a razdo molar CO,/CH, seja mais baixa
(entre 0,67 e 0,82) (BRITO FILHO, 2005). Assim, neste trabalho foram avaliadas razbes
molares CO,/CH, de 0,67 a 1,0.

Com relacdo ao vapor alimentado no reformador, a razdo molar H,O/CH, usada
estd na faixa de valores empregados usualmente nos processos de producdo de H; a partir
do gés natural a fim de evitar a deposi¢cdo de carbono e preservar o desempenho do
catalisador (BARTHOLOMEW e FARRAUTO, 2006).

Na Tabela 4 sdo apresentados os valores da vazdo de biogéas e da composicdo da
carga (razdo molar CO,/CH4/H,0) usados na alimentacdo do reformador, o que resultou

em doze estudos de caso.

Tabela 4 — Valores da vazao do biogéas, condi¢des de operacdo (temperatura e pressdo) e de
composicao da carga de alimentacdo do reformador tradicional

Nome do estudo de  Vazdo de biogas Temperatura  Pressao Razédo molar de

caso (m3/h) (°C) (bar) CO,/CH4/H,0
CASO 01 8.000 750 12 1,0/1,0/2,0
CASO 02 8.000 750 12 1,0/1,0/3,0
CASO 03 8.000 750 12 0,82/1,0/2,0
CASO 04 8.000 750 12 0,82/1,0/3,0
CASO 05 8.000 750 12 0,67/1,0/2,0
CASO 06 8.000 750 12 0,67/1,0/3,0
CASO 07 2.000 750 12 1,0/1,0/2,0
CASO 08 2.000 750 12 1,0/1,0/3,0
CASO 09 2.000 750 12 0,82/1,0/2,0
CASO 10 2.000 750 12 0,82/1,0/3,0
CASO 11 2.000 750 12 0,67/1,0/2,0
CASO 12 2.000 750 12 0,67/1,0/3,0
CASO 13 8.000 750 8 0,67/1,0/2,0

Fonte: Propria
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5.1.3.Reformador

O reformador foi simulado como um reator de Gibbs, para atingir as conversoes
termodindmicas de equilibrio do CH,4 e CO,, na temperatura de 750 °C, pressdo de 12 bar
(Tabela 4) e velocidade espacial (GHSV) igual a 2.000 h™* (SPATH, 2005). A quantidade
de catalisador no reformador foi obtida atraves do valor de GHSV. O reformador foi
alimentado com o biogés e o vapor d’agua, cujos valores de vazdo e composi¢ao foram

descritos na Tabela 4.

Para a simulagéo do reformador, foram consideradas as reagcdes de reforma a vapor
do metano (Eq. (4.2)) e reforma seca do metano (Eq. (4.1)), devido a presenca de CO, e

agua na corrente de alimentacdo. Foi levada em conta, também a reacdo reversa de WGS
(Eq. (4.5)).

Como a razdo molar O/C obtida nos doze casos estudados esta entre 2,0 e 2,6, a
quantidade de oxigénio presente no meio reacional seria suficiente para oxidar todo o
carbono formado (OZKARA-AYDINOGLU, 2010). Portanto, as rea¢des de deposi¢édo de

carbono ndo foram consideradas.

A conversdo dos reagentes e o rendimento do H, e CO obtidos para a reforma
combinada do CH, foram calculadas segundo as Eqg. 5.1 a 5.5. Nessas equacdes, 0S
elementos entre colchetes representam a composicdo molar de cada espécie e os subscritos
“ent” e “saida” se referem as correntes de alimentagdo e saida do reformador (OZKARA-
AYDINOGLU, 2010).

[CH4] ent — [CH4]saida

CH, conversio(%) = 100 5.1
* [CHlene G-
co —[CO5]sai
CO0, conversao(%) = €0z len: — [€0z)saida 100 (5.2)
[COZ]ent
H,0 — [H50]gqi
H,0 conversao(%) = [H>0lent = [H;0};aida 100 (5.3)
[H;0]ent
CO|sqi
CO rendimento(%) = €0} saida 100 (5.4)

[CH4]ent + [COZ]ent



71

. Z[Hz]saida
H 0 = 1 .
, rendimento (%) HCHLorr + 2[H, 0T 00 (5.5)

5.1.4.Reator de WGS e unidade de PSA

O reator de WGS também foi simulado como um reator de Gibbs a 350 °C, 12 bar e
3.000 h™* GHSV para determinar a &rea de troca térmica e a quantidade de catalisador
(SPATH, 2015). A corrente de saida do reformador possui vapor suficiente para alimentar
diretamente o reator de WGS. As conversdoes de CO e H,O em CO, e H, foram
consideradas. De forma analoga ao reformador, a conversdo dos reagentes e o rendimento
dos produtos foram calculados pelas Eq. (5.6) a Eq. (5.9) (OZKARA-AYDINOGLU,
2010).

[CO]ent - [CO] saida

CO conversao(%) = 100 5.6
2 [COTene &0
H,0 — [H50]gqi
H,0 conversio(%) = [A20)en — [H20]saiaa 100 (5.7)
[HZO]ent
Cco —[CO ;
CO0, rendimento(%) = €02 et — (€02 saida 100 (5.8)
[COZ]ent
H — [Hy]sqi
H, rendimento(%) = Hzlent — [Hlsaida ;o (5.9)
[HZO]ent

A corrente de saida, depois de resfriada em uma série de trocadores de calor, foi
enviada a unidade de PSA que foi simulada operando a 38 °C e 12 bar (LOPEZ e
MONOUSIOUTHKIS, 2011) para que a corrente rica em H; atinja uma pureza de 99,9999
%. Essa corrente foi, entdo, encaminhada para as células a combustivel do tipo PEM
(SONG e OZKAN, 2010).

A energia foi gerada em um sistema de células PEM a 60 °C e 1,013 bar. Segundo a
literatura, (WOO e BENZIGER, 2007) quando a célula PEM é alimentada com H, puro e
ar nas condigdes estequiométricas, o grau de utilizagdo (up2) do Hy é de 100 %. A
eficiéncia da célula PEM (npemrc), nessas condicdes, varia de 40 a 60 %. Entdo, como o H,
fornecido ao anodo das células é proveniente de um sistema de PSA e o ar alimentado ao
catodo esta em condigdes estequiométricas, foi considerado o grau de utilizagdo de 100 %
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e a eficiéncia da célula de 40 %. O grau de utilizacdo e a poténcia gerada na célula (Pe)
foram calculados a partir das Eq. 5.10 e Eq. 5.11, respectivamente (GUAN et al., 2014).

Ny, utilizad
Uy, = %100 (5.10)
2

p = NpemrcNi, LHV, Uh,
€ 100

(5.11)

Sendo, Ny uiilizado @ Vazao molar de H, utilizada no anodo, ny, a vazdo molar de H;
alimentada na célula proveniente do processador de combustivel e LHVy, 0 pode
calorifico inferior do H,. Foi determinado o numero de residéncias atendidas pela energia
gerada, considerando que a residéncia brasileira consome 0,25 kWh durante 1 h
(ELETROBRAS: PROCEL, 2005).

Além disso, para reduzir os custos do processo, a energia gerada nas células a
combustivel é usada para alimentar as bombas, o compressor e o sistema de PSA. A
energia excedente é entdo vendida junto com os créditos carbono. A energia vendida é
usada para fornecer eletricidade para as comunidades préximas ao aterro. Com a poténcia
produzida e o balanco de massa e a energia, foi possivel calcular todos os custos
envolvidos no processo, a receita proveniente da venda do crédito carbono e da energia

para a analise de atratividade financeira.

O caso que apresentou melhores indicadores econdmicos (VPL, TIR, Payback e
Break even), ambientais (créditos carbono) e sociais (residéncias abastecidas) foi simulado
novamente a uma pressdo menor (8,0 bar) para favorecer a formagdo de produtos na
reforma (CASO 13). Depois disso, esse caso foi escolhido para comparar com 0 processo

que possui o reformador com membrana separadora de H,.

5.2. PRODUCAO DE H; A PARTIR DO BIOGAS USANDO REATOR DE
MEMBRANA

5.2.1.Descricéo do processo

A Figura 12 ilustra o fluxograma do processo de reforma a vapor do biogas para
producdo de energia em uma célula do tipo PEM usando H, gerado em um reformador

com membrana para separa¢do do H,. Também foi considerado um processo continuo de
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producéo de H,. A unidade consiste em um reformador integrado a uma pilha de células a
combustivel PEM.

Figura 12 — Fluxograma da unidade com reformador com membrana acoplado a uma pilha
de células PEM
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Nesta unidade a estrutura foi similar ao processo tradicional, com o biogés atuando
como reagente no reformador e como combustivel na caldeira e reformador. Entretanto, o
reformador tradicional, o reator de WGS e a PSA foram substituidos pelo reformador com
membrana. Apos a reforma e separacdo de H, no reator de membrana, a corrente rica em
H, foi resfriada e enviada para as células a combustivel a 60 °C e 1,013 bar. Enquanto que
a corrente com as substancias ndo reagidas, os produtos indesejados e 0 H, ndo permeado
foi enviada para o queimador do reformador.

5.2.2.Corrente de alimentacéo do processo

Ressalta-se que, para a corrente de alimentacdo do processo, também foi
considerado o aterro sanitario de Jardim Gramacho como referéncia para o fornecimento
de biogas. Ainda, como explicitado anteriormente, o0 CASO 13 foi identificado como
melhor condicdo para os parametros avaliados, assim foi usado como modelo para a

analise do processo com o reformador com membrana separadora de Hs.

Portanto, a partir do CASO 13, que apresenta a vazao de 8.000 m3/h, pressdo de 8,0
bar e a razdo molar de 0,67/1,0/2,0 (CO2/CH4/H,0), foi feita a simulagdo do processo a
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750 °C (CASO 14) para manter as mesmas condigdes operacionais do processo com
reformador tradicional. Também foi feita a simulacdo a 460 °C (CASO 15) para que a
reforma obtenha 0 mesmo rendimento de H, que o0 CASO 13. Tal contexto se deu devido a
necessidade de investigar qual condicdo apresenta maior rentabilidade. A vazédo da corrente

de alimentacdo e a composicdo da carga sdo apresentadas na Tabela 5.

Tabela 5 — Valores da vazao do biogas, condi¢Ges de operacdo (temperatura e pressao) e de
composicao da carga de alimentacdo do reformador de membrana.
Nome do estudo  Vazdo de biogds Temperatura Pressao Razdo molar de

de caso (m3/h) (°C) (bar) CO,/CH4/H,0
CASO 14 8.000 460 8 0,67/1,0/2,0
CASO 15 8.000 750 8 0,67/1,0/2,0

Fonte: Propria
5.2.3.Reator de membrana

Como o software de simula¢do ndo possui 0 mddulo do reator de membrana, este
foi modelado separadamente para poder determinar as composicOes das correntes de
produto do meio reacional e de produto do permeado. Como a célula do tipo PEM trabalha
com o H, umidificado e o processo ja possui uma caldeira pra gerar vapor pra reacdo, este

foi usado como gés de arraste do H, a 1,013 bar na condigdo de saturacéo.

O reator foi considerado como dois tubos concéntricos, no qual o espaco entre 0s
tubos é o meio reacional, a superficie do tubo interior € a membrana e espago interior do
tubo interno é por onde o H, foi coletado pelo vapor de arraste como apresentado na Figura
13. O modelo formulado é pseudo-homogéneo e esta em coordenadas cilindricas
unidimensional como o de um reator tubular de fluxo pistonado (PFR) e abrange as
seguintes premissas (VAFERI et al., 2014; CASTILLO et al., 2015):

e Estado estacionario;

e Difusdo de massa radial desprezivel,

e Apenas 0 H, permeia a membrana;

e Porosidade constante do leito;

e Cinco espécies reativas (CH4, H20, CO,, H, e CO);

e A deposicdo de carbono foi desconsiderada, pois a razdo O/C é maior que 1,0;

e |sotérmico;
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e Sem variacdo de pressdo ao longo do reator.

Figura 13 — Representacdo esquematica do reator de membrana

Membrana Calor

Meio reacional

Vapor de
arraste

\ 4

Reagentes

Fonte: Propria

Como a temperatura ndo varia ao longo do reator e as composicdes variam apenas

ao longo do eixo do reator, temos que o balanco de massa por espécie se resume as Eq.

(5.12) a Eq. (5.17).

dF,
d—” = —1p(1 — €)(rZ; — 12)(R1 + R3) (5.12)
dF,
d‘;z" = —7p.(1 — &)(r2, — r2)(R1 + R2 + 2R3) (5.13)
dF,
2 = (1 — &) (rZ: — 12)(R1 — R2) (5.14)

dz
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choz
dz

dFE | 2mnpL
e S ey - [p) (5.16)

dFE 2nt,,SL
dgz = —mp.(1 — &) (r2: — r2)(3R1 + R2 + 4R3) — ;"ﬁ ( /Pﬁiz - /P,?;) (5.17)

=np.(1— 5)(rezxt - T‘,%)(RZ + R3) (5.15)

Sendo, p; a densidade do catalisador; € a fragcdo de vazios do leito catalitico, rex € I'm
0s raios externos e internos, respectivamente; o coeficiente de permeabilidade da
membrana; F; a vazdo molar da substéncia i; P; a pressdo parcial da substéncia i; e, Rj a
taxa de reacdo j. Segundo Xu e Froment (1989) a taxa da reagdo é dada pelas Eq. (5.18) a

Eqg. (5.20), que correspondem as reacdes apresentadas nas Eq. (4.2), Eq. (4.3) e Eq. (5.23):

k, P3P\ 1
R1 = ?(PCH‘}PHzO - ;(1 DENZ (5.18)
2
kz PH PCO 1
R2 = —=(PcoPy,0 — — 2) 5.19
R3 = X2 (p., pp -~ Piueos) 1 5.20
3

Em que k; € a constante cinética da reagdo j (Eq. (5.21); Ea a energia de ativacao; Ko
é o fator pre-exponencial; K; € a constante de adsorcéo da substancia i; K; é a constante de

equilibrio da reacéo j e DEN é dado pela Eq. (5.22).

—-Ea

PHZO
DEN =1+ KeoPco + Ku,Pr, + Ken,Pon, + Kiyo 52 (5.22)
H;

A Tabela 6 apresenta os valores dos ko; e das E, para o calculo das constantes que

seguem a expressao de Arrhenius.
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Com isso, a modelagem matematica do reator de membrana mencionado é um
conjunto de equagdes diferenciais ordinarias. Para uma analise abrangente do processo,
essas equacbes de acoplamento devem ser resolvidas simultaneamente. Com as
composicdes das correntes de saida calculadas e a vazéo de vapor de arraste de 0,1302
kmol / h para cada 1,0 kmol / h alimentado (VAFERI et al., 2014), é possivel determinar a

vazéo dos produtos nas condi¢Bes operacionais e a demanda total de vapor.

Tabela 6 — Constante pré-exponencial e energia de ativacdo. R = 8,314 J / mol.K

Constante Ko Unidade Ea Unidade
ks 3,257310° mol.bar® / (gears) 209500 J /' mol
ko 1954.8 mol.bar / (geat S) 70200 J/ mol
ks 7,704010° mol.bar’®/ (gers) 211500 J/ mol

Kco 8,1110° bar ™ - 70230 J/ mol
Kz 7.05107 bar * -82550 J/ mol
K20 1.68 10 - 85770 J/ mol
Kcra 1.995 10°° bar ™ - 36650 J/ mol
K1 5.754 10" bar 2 11500 R J/mol
K, 1.26 107 - - 4600 R J/mol
Ks 7.24 10" bar 2 21600 R J/ mol
B 12.7503  mol / (m.hr.bar®)  3507,33R  J/mol

Fonte: Vaferi et al., 2014.

Com isso, a modelagem matematica do reator de membrana mencionado é um
conjunto de equagdes diferenciais ordinérias. Para uma analise abrangente do processo,
essas equacOes de acoplamento devem ser resolvidas simultaneamente. Com as
composigdes das correntes de saida calculadas e a vazdo de vapor de arraste de 0,1302
kmol / h para cada 1,0 kmol / h alimentado (VAFERI et al., 2014), é possivel determinar a

vazdo dos produtos nas condi¢Oes operacionais e a demanda total de vapor.
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Conforme apresentado na Tabela 5 a unidade foi simulada a 750 °C e 8,0 bar
(CASO 15) para comparar a producdo e a viabilidade econémica da unidade nas mesmas
condicdes operacionais de pressdo e temperatura do processo tradicional estudado no
CASO 13. Também foi feita a simulacdo a 460 °C e 8,0 bar (CASO 14) para atingir um

rendimento de H, proximo ao processo tradicional.

A energia necessaria fornecida ao reformador foi determinada pela soma do calor
para aquecer a corrente de alimentagéo na regido de conveccdo do forno (calculada pelo
software de simulacdo) mais o calor de reacdo. Este foi determinado pela diferenca das
entalpias das correntes de saida menos as de entrada do reformador, tanto do meio
reacional quanto do meio permeado. Isso foi possivel devido a premissa de que a pressao é

constante ao longo do reator.

Entdo, com o balanco de massa e energia de toda unidade foi possivel calcular o
custo de capital e o de producdo de todo 0 processo e, consequentemente, a atratividade

econémica do negdcio.

5.3. PRODUCAO DE H, A PARTIR DO BIOETANOL USANDO REATOR
MONOLITICO

5.3.1. Descricéo do processo

A simulacdo da planta de producdo de H, foi baseada no fluxograma mostrado na
Figura 14. Foi considerado um processo continuo de producdo de H, com um processador
de combustivel e tanques de armazenamento de H,. O processador de combustivel é
composto pelo reformador, o reator de WGS e o sistema de PSA. Foi considerada a reacédo
de reforma a vapor do etanol no reformador, enquanto a purificacdo da corrente de
hidrogénio ocorre no reator de WGS e na PSA. O fluxo de H, de alta pureza foi
armazenado em tanques que serdo usados para fornecer hidrogénio aos carros movidos a

células a combustivel.
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Figura 14 — Fluxograma do processador de combustivel para alimentacdo de automdveis
movidos a célula a combustivel

Agua

Fonte: Propria
5.3.2.Corrente de alimentacdo do processo

Etanol e vapor foram alimentados ao reformador a uma vazdo de 50,79 kmol/h
(1232 kg/h ou 660 L/h suficiente para abastecer 600 automoveis por dia), composicao
molar de 3,5 H,O / C,HsOH, a 755 °C, 1,013 bar e velocidade espacial méssica (WHSV)
de 12,5 h™, enquanto o gas natural foi usado como combustivel na caldeira e no

reformador.
5.3.3.Reformador

O reformador de foi simulado como um reator de conversdo. As conversdes de
etanol e agua utilizadas foram 100% e 67,2%, respectivamente, obtidas a partir de

resultados experimentais segundo (MORAES et al., 2019).

A formacdo de carbono ndo foi considerada, uma vez que segundo os resultados
experimentais, ndo foi observado a deposicdo de carbono apds longo tempo de operacéo.
As conversoes de etanol e H,O foram calculadas a partir das Eq. (5.24) e Eq. (5.25). Os

elementos entre colchetes representam a composicdo molar de cada espécie e 0s subscritos

13 29

ent” e “saida” se referem as correntes de alimentacdo e saida do reformador,

respectivamente.
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[CZHSOH]ent - [CZHSOH]saida

C,H:0H conversao(%) = 100 5.24
2fls (% [C,H50H ], (>24)
Hy0uns — [Hy0lsus
H,0 conversio(%) = A2 0)enc = [H30lsaida 1 (5.25)
[HZO]ent

Foi considerada a combustdo completa do gas natural pelo controle das vazGes das
correntes de ar Ar 1 e Ar 2. Dessa forma, mais vapor foi adicionado ao gas de sintese
produzido para atender & composicdo molar (3,75 H,O/CO) usada nos testes de
desempenho do catalisador (MORAES et al., 2019). Essa corrente foi usada na
alimentacéo para o reator de WGS a 350 °C, 1,013 bar e WHSV de 1,9 h%, no qual CO e

H,O foram convertidos em CO, e Hs.
5.3.4.Reator de WGS e PSA

O reator WGS também foi simulado como um reator de conversao. Foi considerada
a conversdo de CO e H,O em CO; e H; de 91,8% e 25,5%, respectivamente, segundo 0s
dados experimentais (MORAES et al., 2019). As conversdes dos reagentes foram

calculadas nas Eq. 5.25 e 5.26.

co — [CO]sai
CO conversiao(%) = [€Olen: = [€0}saida 100 (5.26)

[COTent

A corrente de saida do reator WGS foi pressurizada até 10,0 bar para obter a
pressao operacional necessaria para a PSA (SONG e OZKAN, 2010) e depois resfriada em
uma série de trocadores de calor até atingir 43 °C. Um vaso de knck-out foi usado para
separar o condensado da corrente. A fracdo de gas, apds a separacdo dos liquidos, passa
pela unidade PSA para a purificacdo de H,. O fluxo de gas residual da PSA contendo CO,
CO,, e H, ndo recuperado é queimado para garantir que apenas CO; e H,O sejam liberados
na atmosfera. A agua condensada nos vasos knock-out foi enviada para uma unidade de
tratamento de agua simulada como descrito por Junqueira et al. (2018) para reutilizacéo,

reduzindo o custo de consumo de agua.

O H; puro produzido foi resfriado e enviado para um sistema buffer para
compressdo a 800 bar, conforme necessario para as estacdes de reabastecimento. A vazéo
de etanol escolhida, equivalente a 660 L/h, foi necessaria para obter producdo suficiente de

H, para alimentar 600 automaveis por dia.
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5.4. ANALISE ECONOMICA

Para determinar a atratividade financeira do processo, a gestdo requer tanto o custo
total de capital (Cy) quanto o custo de producgédo. Calcular o custo de producdo requer
estimar o custo de capital depreciativo (Cp) e o custo do capital fixo (Cg). Para isso, foi
utilizado o balanco de massa e energia das unidades simuladas para dimensionar 0s

equipamentos e determinar as demandas dos processos.

O autor Silla (2003) esclarece dois métodos para estimar os custos de capital: o
método dos fatores médios e 0 método dos fatores individuais. Para projetos basicos de
engenharia é possivel usar esses métodos. Como o autor afirma que o método dos fatores
individuais € mais preciso que o outro, esse foi usado para determinar os custos do

processo.

A Tabela 7 apresenta a sequéncia de equacdes do método de fatores individuais
para estimar o Cp e 0 Cg Para isso, a Eq. (5.27) realiza a corre¢cdo com relacdo a
capacidade do equipamento, sendo Cpgij 0 custo para um equipamento i de capacidade Qs;

tabelada em um determinado ano e Cpgy; 0 custo para a capacidade desejada Qy;.

Depois, a Eq. (5.28) faz a correcdo do preco com relacdo a inflacdo do ano de
referéncia (l1;) para o ano atual (l;;) com os valores atualizados mensalmente pela
Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI). Com o valor do custo corrigido para a
capacidade e inflacdo (Cpgi), € feita a correcdo para a temperatura, pressdo, material e
design especial pelos fatores fri, fpi, fimi € fpi, respectivamente, na Eq. (5.29) ou Eq. (5.30).

Em seguida, é feita a correcdo pelo fator de custo direto para a instalacdo do
equipamento (fpci). Essa correcdo inclui a instalacdo do equipamento, pintura, fundacéo,
isolamento, estrutura, instrumentacdo, tubulacdo e sistema elétrico; fator de custo indireto
(fici = 1,34 para processos liquidos ou gasosos); e, fator de contingéncia de 15% (para
despesas eventuais de um evento ou circunstancia futura que é possivel, mas ndo pode ser
prevista com certeza) e taxa do contratante de 3% (fcri = 1,18) na Eq. (5.31), resultando no

fator de instalacdo (f).

Finalmente, com o custo real dos equipamentos instalados (Ca) € 0 custo base dos
equipamentos instalados (Cg;), que considera apenas as correcOes para a capacidade e

inflacdo, Eq. (5.32) e Eq. (5.33), torna-se possivel calcular o Cp pela Eq. (5.34) dado 0 fag
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(fator de instalacBes auxiliares e fator de construcdo). Este fator é 0,25 (4% do custo base
dos equipamentos instalados para edificios e 21% instalagdes auxiliares) para a construcdo

de uma nova unidade ou zero para a ampliacdo de uma existente.

Para o célculo do Cg na Eq. (5.35), é preciso conhecer o valor do fator de
desenvolvimento do terreno (f_) que pode ser 0,0285 para uma planta que processa sélidos,
0,0249 para uma que processa sélidos e fluidos e 0,0211 para uma que processa apenas
fluidos.

Tabela 7 — Memoria de calculo para o custo de capital da depreciacdo, custo fixo de capital

e custo total de capital

_ Q2i\™
Cpp2i = Cpp1i |~ (5.27)
Qi
Iy
Cppi = CPBZir (5.28)
10
Cpai = frifpifmifpiCpsi (5.29)
Cpai = fri(fei + fpi)fuiCrpi — para trocadores de calor (5.30)
f1i = focificiferi (5.31)
Car = ZﬁiCPAi (5.32)
l
Cpr = ZﬁiCPBi (5.33)
l

Cp = Ca; + fapCai (5.34)
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CF = CD + 0J015CD +fLCD

CT = CD + 0J015CD +fLCD + O,ZOCF

(5.35)

(5.36)

Fonte: Silla, 2003.

A Tabela 8 descreve um método rapido para estimar o custo de produgdo de um

produto no qual fs é a fracdo do custo de capital depreciativo. Esses fatores sdo apenas

aproximados e variam de acordo com o tipo de processo considerado. Eles sdo dteis, no

entanto, para estimativas preliminares. A maioria das empresas terd seus proprios fatores

especificos para seus processos (SILLA, 2003).

Tabela 8 — Memodria de célculo para o custo de producéo

Custos Diretos
Matérias primas
Catalisadores e Solventes
Utilidades

Eletricidade

Combustivel

Vapor

Agua

Refrigeracéo
Mao-de-obra (MdO) operacional
Supervisdo operacional
Controle de qualidade
MdO de manutencéo
Material de manuten¢do
Suprimentos operacionais
Custos Indiretos
Custos fixos

Depreciacéo

Impostos sobre propriedades

Seguro

Quantidade da corrente x Custo

Quantidade x Custo

Quantidade consumida x Custo
Quantidade consumida x Custo

Vapor usado x Custo

Agua usada x Custo

Calor removido x Custo

L x Custo

0,20 x Custo de médo-de-obra operacional
0,20 x Custo de mao-de-obra operacional
0,027 x Custo fixo de capital

0,018 x Custo fixo de capital

0,0075 x Custo fixo de capital

(1 -f)(Cp) / (Vida econbmica)
0,02 x Custo fixo de capital
0,01 x Custo fixo de capital
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Custo indireto da planta
Beneficios adicionais (BA) 0,22 x (MdO operacional + MdO manutenc¢do + supervisao)
Despesas gerais (menos BA) 0,50 x (MdO operacional + MdO manutencéo + supervisao)

Custos Gerais

Administrativo 0,045 x Custo de producéo

Marketing 0,135 x Custo de producéo

Financiamento i x (Custo fixo de capital + Capital de giro)
Pesquisa e desenvolvimento 0,0575 x Custo de producéo

Custo de Producéo Soma de todos os itens

Fonte: Silla, 2003.

Para isso, fez-se necessario o calculo do custo de méo-de-obra operacional e de
manutengdo, supervisdo e controle de qualidade. Ao desenvolver um novo processo,
podemos estimar o nimero de operadores visualizando as operagBes para as varias

unidades de processo. Silla (2003) propéem o uso da Eq. (5.37).

K N

L=———
(1+p)*mb

(5.37)

Na qual o L é o nimero de horas necessarias para produzir 1,0 kg de H,. O fator de
produtividade do processo, K, é apresentado na Tabela 9, que lista trés tipos de processos:
lote, continuo (normalmente automatizado) e continuo (altamente automatizado). De
acordo com a Tabela 8, um processo continuo e altamente automatizado é o mais eficiente.
Espera-se que a eficiéncia operacional do processo melhore a medida que engenheiros e
técnicos se tornam mais experientes na operacdo da planta. A melhoria na eficiéncia
operacional é o aumento fracionado anual da produtividade, p. O ano base para calcular o

trabalho operacional € 1952. Portanto, n € o nimero de anos desde 1952.

O trabalho operacional também depende da capacidade da planta, m, em kg / h. A
Tabela 9 mostra que o expoente, b, na Eq. (5.37) depende da capacidade da planta. O
expoente € 0,76, se a capacidade da planta for menor que 5670 kg / h e 0,84, se for maior
que 5670 kg / h.

Tabela 9 — Fatores para a Eq. (5.37)

Fator de capacidade b Fator de produtividade do processo K
Tipo do processo <5670 kg/h  >5670 kg/h b=0,76 b=0,84

Batelada 0,76 0,84 0,401 0,536
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Continuo
) 0,76 0,84 0,296 0,396
(automatizado)
Continuo
(Altamente 0,76 0,84 0,174 0,233

automatizado)

Fonte: Silla, 2003.

A economia de escala é evidente na Eq. (5.37), porque o trabalho operacional
necessario para produzir um quilograma de produto diminui a medida que a capacidade da
planta aumenta. Conforme mostrado na Tabela 8, uma vez calculado o trabalho

operacional, podemos calcular a supervisao operacional e a mao-de-obra de manutengéo.
5.4.1.Parametros econdmicos para os casos alimentados por biogas

Inicialmente, o preco da energia para cada caso foi de R$ 0,864 / kWh, preco da
energia elétrica na cidade do Rio de Janeiro sem encargos, para verificar a rentabilidade do
processo com o VPL. Os valores dos parametros econdémicos para determinar a viabilidade

e a rentabilidade sdo apresentados na Tabela 10.

Tabela 10 — Valor dos parametros econémicos para a avaliagdo do VPL para os casos do
biogas

Item Valor

Tempo de depreciacao 7 anos (SONG e OZKAN, 2010)
Taxa de desconto/atratividade 10%

Vida util da unidade 14 anos para vazao de 8.000 m3/h

20 anos para vazdo de 2.000 m3/h

Tempo de operacao da unidade 333 dias / ano

Custo do biogéas US$ 0,0581 / kWh (BRAGA et al., 2013)
Custo de capital de terceiros 1,05% (BNDES, 2019)

Porcentagem de capital de terceiros  80% (BNDES, 2019)

Periodo de amortizacdo (SAC) 10 anos

Imposto de renda (IR) 38%

Custo de capital para instalacdo do US$ 7.164 /1,000 Nm?3/d (SPATH et al, 2005)
sistema de PSA
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Custo de operacdo do sistema de US$0.184 /1,000 Nm3/d (SPATH et al, 2005)
PSA

Crédito de carbono US$ 15.00 / tCO2eq (ABREU et al, 2014)
Preco dos catalisadores para a US$ 4.67/Ib (SPATH et al, 2005)

reforma e para 0 WGS

Performance do catalisador 5 anos de vida util (SPATH et al, 2005)

Fonte: Propria.

Para determinar a vida util das unidades que processam o biogas, foi utilizada a
curva de geracdo do biogas no aterro sanitario de Jardim Gramacho (Figura 15). Essa curva
foi obtida a partir de dados da literatura (Silva, 2015), considerando uma recuperacéao de 90
% do biogés produzido no aterro. Levando em conta essa curva, para as vazdes de 8000 e

2000 m*/h, a vida econémica é de 14 e 20 anos, respectivamente.

Figura 15 - Curva de biogéas gerado a partir do aterro de Jardim Gramacho (90% de
recuperacdo de biogas) e vida econdmica para taxa de vaz&o de biogas méxima (8.000 m* /
h) e minima (2.000 m*/ h)

£0.000

50.000 \

40.000

Biogas recuperado

30.000 'azilo méi 1023
----- Vazdo maxima de biogds

matéria-prima de biogas (m*/h)

= = =Vardo minima de biogas
20.000

10,000

Fonte: adaptado de Silva, 2015.
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Para o estudo de viabilidade do processo com reator de membrana, o preco do
paladio para a construcdo da membrana foi de US$ 63 / g (KITCO, 2020). Além disso,
como o palédio é caro, e como o fluxo de permeacédo diminui com o aumento da espessura
da membrana (ou seja, é necessaria mais area da membrana para o0 mesmo fluxo de
hidrogénio para membranas mais espessas) 0s custos da separacdo da membrana
aumentam acentuadamente (FERNANDEZ, 2016). Foi considerado o mesmo catalisador
dos casos com o reformador tradicional para os casos com o reformador com membrana

separadora, com a mesma GHSV.

O ndmero de residéncias a serem abastecidas pela energia gerada pela unidade foi
calculado utilizando a quantidade de energia produzida e o consumo médio de energia de
uma residéncia do sudeste brasileiro. Segundo o relatdrio descritivo do perfil de consumo
de energia nas residéncias da ELETROBRAS: PROCEL (2005), a maior parte da
populacdo (aproximadamente 70%) consome de O a 200 kWh / més. Assim, foi
determinado o numero de residéncias atendidas pelo processo, considerando que as
residéncias do sudeste brasileiro consomem, em média, 0,25 kWh durante 1 h, equivalente
a 180 kWh / més.

Para todos os casos, foi determinado o pre¢co minimo de venda do H,, para que o
valor do VPL fosse igual a zero, e o VPL do empreendimento para o preco de venda da
energia no Rio de Janeiro de R$ 0,864 / kWh. O caso que apresentou maior atratividade
financeira foi comparado com o processo com reator de membrana nas mesmas condigdes

para determinar aquele que foi mais rentavel.
5.4.2.Parametros econdmicos para o caso alimentado por bioetanol

A Tabela 11 mostra todos os custos e parametros financeiros que foram levados em
consideracdo na construcao do fluxo de caixa para a unidade alimentada por bioetanol. Os
dados experimentais para a reforma a vapor e para a reacdo de WGS mostraram que 0s
catalisadores usados nas duas reacdes da apresentaram alta estabilidade (MORAES et al.,
2019). Alem disso, foi mostrado que os catalisadores de reforma podem ser completamente
regenerados (MORAES et al., 2019). Assim, a troca dos catalisadores ndo foi levada em
consideracdo na avaliacdo econdmica. No entanto, se for necesséaria a regeneragdo do
catalisador, isso poderd ser realizado durante a manutencdo considerada na analise

econdmica, uma vez que todas as plantas foram projetadas para operar por 333 dias / ano, 0
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que corresponde a 8.000 h de operacédo. Portanto, o restante dos dias do ano séo reservados

para manutencdo programada.

Os custos relativos as utilidades foram os custos com agua e gas natural. A agua foi
usada tanto como refrigerante quanto como fluido de processo para geracao de vapor para
a reforma. O gas natural foi usado como combustivel para a caldeira e reformador. Os
valores utilizados para a agua e para o0 gas natural foram obtidos com base nos
fornecedores locais (CEDAE, 2018; CEG RIO, 2018).

Tabela 11 — Valor dos parametros econémicos para a avaliacdo do VPL para o caso do

etanol
Item Valor
Tempo de depreciacao 10 anos (SILLA, 2003)
Taxa de desconto/atratividade 10%
Vida uatil da unidade 25 anos
Tempo de operacao da unidade 333 dias / ano
Preco do etanol US$ 0,81/ m3 (ANP, 2018)
Custo de capital de terceiros 1,05% (BNDES, 2019)
Periodo de amortizacdo (SAC) 10 anos
Imposto de renda (IR) 38%

Porcentagem do capital de terceiros 80%

Custo de capital para instalagdo do US$ 100.000,00

sistema de PSA

Custo de operacdo do sistema de US$0.184 /1,000 Nm3/d (SPATH et al., 2005)
PSA

Crédito de carbono US$ 15.00 / tCO.eq (ABREU et al., 2014)
Energia elétrica US$ 0,24 / kWh
Gas natural US$ 0,60/ m3

Suprimento de agua US$ 5,64 / m3
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Fonte: Adaptado de Moraes et al., 2019.

Todos os custos foram determinados usando informacdes obtidas de Silla (2003),
com excecdo dos custos da caldeira fornecidos por Turton et al. (2012), o custo
operacional do sistema PSA obtido do trabalho de Spath et al., (2005) e o preco dos
catalisadores de reforma e WGS foram assumidos como 100 vezes o preco de um
catalisador comercial (US$ 10,3 / kg) (SONG e OZKAN, 2010).

Para determinar o preco minimo de venda do H; foi feito o célculo do preco de

venda para que o VPL desse zero, configurando equilibrio entre as receitas e as despesas.
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6. RESULTADOS E DISCUSSOES

Os dados simulados e as analises econdmicas de todos os casos serdo apresentados

e discutidos nas sessdes a seguir.

6.1. PRODUCAO DE HIDROGENIO A PARTIR DA REFORMA A VAPOR DO
BIOGAS, USANDO A TECNOLOGIA TRADICIONAL

A Tabela 12 mostra a razéo vapor / carbono (S/C), as conversdes de reagentes, 0
rendimento de H, ou CO e a razdo molar de H, / CO no equilibrio termodindmico obtido
para a reforma combinada a seco e a vapor de CH, para diferentes composicdes de corrente

de alimentacéo e vazdo de biogas de 8.000 m*/ h.

Tabela 12 — Conversdo dos reagentes, rendimento do H, ou CO e razdo molar H,/CO na
condigdo de equilibrio termodindmico obtido na reforma (vazéo de 8.000 m3/h; T = 750
°C; P =12 bar)

Estudo  Razdo molar S/ Converséo (%) Rendimento (%) Raz&o molar

de caso CO,/CH4/H,0 CH; CO; H0 CO H, H,/CO
CASO01 1,00/1,0/2,0 1,00 64,36 14,05 2515 39,19 44,76 2,28
CASO02 1,00/1,0/3,0 150 73,08 0,31 24,26 36,65 43,79 2,98
CASO03 0,82/1,0/20 1,10 62,86 9,43 2758 3881 4523 2,56
CASO04 0,82/1,0/3,0 1,65 72,18 -6,74 2591 36,64 44,43 3,33
CASO05 0,67/1,0/20 1,20 61,68 3,37 29,71 38,33 45,69 2,86
CASO06 0,67/1,0/13,0 1,80 71,52 -15,78 27,36 36,54 45,02 3,69

Fonte: Propria

A composicdo da corrente de saida do reformador é relatada na Tabela 13. Os
mesmos resultados foram obtidos usando uma vazéo de biogas de 2.000 m* / h, uma vez
que esses resultados dependem exclusivamente da temperatura, presséo e composicao da

corrente.
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Tabela 13 — Composicao da corrente de saida do reformador para a vazéo de 8.000 m3/h

Composicao (%)

Componente
CASO01 CASO02 CASO03 CASO04 CASO05 CASOO06
CH, 6,74 4,16 7,32 4,44 7,82 4,67
(6{0) 14,8 11,4 13,9 10,6 13,0 10,0
CO; 16,3 15,5 14,6 14,0 13,6 12,7
H, 33,9 33,9 35,6 35,5 37,3 36,9
H,O 28,3 35,1 28,5 35,5 28,7 35,7

Fonte: Propria

Os valores de conversdo de CH,4 ficaram em torno de 62 — 73 % para todas as
condigdes operacionais estudadas. O Aumento da quantidade de H,O na alimentagéo levou
a um aumento da conversdo de CH,, independentemente da razdo molar CO, / CH,. Esse
resultado esta de acordo com os relatados por Ozkara-Aydinoglu (2010) para a reforma
seca combinada com a reforma a vapor do CH,. Ele observou que a adi¢do de H,O na
entrada do reformador favoreceu a reacdo de reforma a vapor, aumentando a converséo de
CHa.

No caso da conversdo de H,O, foram obtidos valores entre 25% e 30%. Foi
observado também que, a adicdo de mais vapor na alimentacéo ndo teve um efeito positivo
na conversdo de H,O. Esse fato pode ser explicado pelo vapor extra produzido na reacéo
reversa de WGS (OZKARA-AYDINOGLU, 2010).

Além disso, para maiores quantidades de H,O e menores quantidades de CO,, foi
detectada uma diminuicdo na conversao de CO,, atingindo valores negativos para razdes
molares CO, / CH, = 0,67 € 0,82 e S/C = 1,6 e 1,8. Os valores da razdo molar H, / CO
foram superiores a 2,0 (2,28 — 3,69) para todos os casos estudados. A adicdo de H,O ou a
diminui¢do do CO, aumentaram a razdo molar de H, / CO. De fato, como mostrado na
Tabela 5, a diminui¢do na formacdo de CO foi mais significativa do que o aumento de H,
produzido. Este resultado indica que o aumento na razdo molar H, / CO foi provavelmente
devido a uma diminuicdo na formacgdo de CO. O maior valor da razdo molar H, / CO foi
obtido no CASO 06 (CO,/CH,/H,0=0,67/1,0/3,0).

As mudangas nos rendimentos de CO e H, também foram relativamente pequenas.
Apenas pequenas diminuig¢des nos rendimentos de CO e H, foram detectadas para maiores
guantidades de H,;O. Os dados simulados relatados na literatura (OZKARA-
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AYDINOGLU, 2010) para reforma seca combinada com reforma a vapor de CHy
apresentaram o mesmo comportamento observado neste trabalho. Verificou-se também que
a adicdo de vapor na alimentacao diminuiu a conversdo de CO, em temperaturas abaixo de
800 °C. Valores negativos para as conversdes de CO, também foram observados nessas
condigdes. A diminuigdo dos valores de conversdo de CO, foi explicada pelo equilibrio
termodinamico da reacdo de WGS (FREITAS e GUIRARDELLO, 2014). O CO, pode ser
produzido pela reacdo de WGS ou consumido pela reacdo WGS reversa. A adicao de H,O
ou a diminuicdo da quantidade de CO, altera o equilibrio termodindmico da reacdo de
WGS em direcdo a formacéo de H, e CO,, 0 que leva a uma diminui¢do na conversao de
CO,, atingindo valores negativos. Além disso, o consumo de CO aumenta, 0 que resulta
em uma diminuicdo da quantidade de CO, contribuindo para o aumento da relacdo H, /
CoO.

A pequena reducdo no rendimento de CO pode ser atribuida ao consumo de CO
devido a reacdo de WGS. No caso do rendimento de Hy, a ligeira diminui¢do observada,
quando a H,O foi adicionado a reacdo, pode ser atribuida a presenca de H,O extra no
denominador da equagdo do rendimento de H; (Eq. (5.9)) (OZKARA-AYDINOGLU,
2010).

A Tabela 14 mostra a razdo molar CO/H,0 da corrente de alimentacao do reator de
WGS, as converstes de reagentes e o rendimento de H; no equilibrio termodindmico
obtido para a reacdo WGS usando uma vazdo de biogas de 8.000 m*h. Os mesmos
resultados foram obtidos usando uma vazdo de biogas de 2.000 m*/h.

Tabela 14 — Conversbes de CO e H,0 de equilibrio e rendimento de H, obtidos para a
reacdo WGS, usando uma vazao de biogés de 8.000 m%h (T = 350 ° C; P = 12 bar)

Estudode  Razdo molar Razdo molar ~ Conversdo (%) Rendimento

caso CO,/CH./H,0 CO/H,0 CO H,0 de H, (%)
CASO 01 1,0/1,0/2,0 0,52 77 41 41
CASO 02 1,0/1,0/3,0 0,32 83 27 27
CASO03 0,82/1,0/2,0 0,49 78 38 38
CASO 04  0,82/1,0/3,0 0,30 84 25 25
CASO05 0,67/1,0/2,0 0,45 79 36 36
CASO06  0,67/1,0/3,0 0,28 84 24 24

Fonte: Propria
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Os resultados mostraram que o efeito da razdo molar CO / H,O da corrente de
entrada do reator WGS na conversdo de CO foi relativamente pequeno. Esse resultado esta
de acordo com os dados de equilibrio termodindmico da reacdo de WGS encontrados na
literatura (HARYANTO et al., 2009). Por outro lado, a diminuicdo da razdo CO / H,0O
causou a reducgdo da conversao de H,O e do rendimento de H,. Esse efeito ja era esperado,
uma vez que quantidades menores de H, serdo produzidas na presenca de quantidades

menores de CO devido a estequiometria da reacéo.

A composicéo da corrente de saida do reator WGS é apresentada na Tabela 15. O
efeito da composicdo da alimentacdo do reformador na producdo de H, foi relativamente
pequeno. Foi detectada uma diminuicdo na formacdo de CO e um ligeiro aumento na
formacgéo de H, para a composicdo da alimentacdo do reformador contendo quantidades
menores de H,O e CO,, 0 que esta de acordo com os resultados obtidos para os reatores de
reforma e WGS.

T%bela 15 — Composicdo da corrente de saida do reator de WGS para a vazdo de 8.000
m*/h.

Composicéo (%)

Componente
CASO01 CASO02 CASO03 CASO04 CASOO05 CASODO06
CH,4 6,74 4,16 7,32 4,44 7,82 4,67
CO 3,35 1,89 3,01 1,72 2,72 1,57
CO; 27,8 24,9 25,5 22,9 23,5 21,1
H, 45,3 43,3 46,5 44,4 47,6 45,3
H,0 16,8 25,7 17,6 26,6 18,4 27,3

Fonte: Propria

A Figura 16 e a Figura 17 mostram a quantidade de H, produzido (kg / h) no
processador de combustivel para as vazdes de biogas de 8.000 e 2.000 m® / h. Foi
observado um aumento da formacdo de H, com o aumento da vazdo de biogas. A
guantidade de H, produzida foi de 640 — 510 kg de H, / h e 150 — 130 kg de H, / h,
dependendo da composicdo da reacdo, para vazdes de biogas de 8.000 e 2.000 m* / h,

respectivamente.



Figura 16 — Quantidade de H, produzido (kg/h) para a vazao de biogés de 8.000 m3/h
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Figura 17 — Quantidade de H; produzido (kg/h) para a vazédo de biogas de 2.000 m3/h
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Por outro lado, a composicdo da alimentacdo do reformador ndo afetou

significativamente a quantidade de H, produzida. Quando as quantidades de CO; e H,0 na

alimentacdo sdo reduzidas, houve apenas um pequeno aumento na producdo de Ho,

independentemente da vazdo de biogas. Esses resultados estdo de acordo com os obtidos

para os reatores de reforma e WGS. Além disso, a presenca de menores quantidades de
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CO, e H,0O também resultou em um ligeiro aumento na quantidade de H, produzida. Os
valores do volume de H, produzido por volume de biogas alimentado variaram de 0,8518 a
1,0757 m® de H, produzido por m* de biogés (a 30 °C e 1,013 bar) para ambas vazoes de

biogés.

A anélise econémica foi realizada para determinar como a vazdo de biogas e a
composicao da alimentacdo do reformador afetaram os custos do equipamento, o prego da
energia produzida e o numero de residéncias atendidas. Além disso, foi determinada a
andlise da rentabilidade anual para as condi¢Ges operacionais que resultaram em precos de
venda de energia mais baixos do que os precos de venda no mercado. Isso foi feito para

verificar a flexibilidade econdmica do processo utilizando o preco de mercado da energia.

A Figura 18 apresenta a estimativa do custo de capital (US$ / kg de H,) dos
principais equipamentos de processo obtida para os casos de vazdo igual a 8.000 m3/h,
enquanto que a Figura 19 apresentam o custo de capital para a aquisi¢do dos equipamentos

para a vazdo de 2.000 m3/h de biogas.

Figura 18 — Estimativa do custo de capital dos principais equipamentos para vazao de
biogéas de 8.000 m3/h
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Os custos mais altos foram obtidos para a caldeira, o sistema PSA e o reator de
WGS. Além disso, a vazdo do biogés afetou significativamente os custos de todos os

equipamentos.

Figura 19 — Estimativa do custo de capital dos principais equipamentos para vazao de
biogas de 2.000 m3/h
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Fonte: Propria

O uso da maior vazao de biogas resultou nos menores custos de equipamento por
H, produzido. Além disso, 0 aumento da vazdo de biogas aumentou a quantidade de

energia produzida, conforme ilustrado na Figura 20 e na Figura 21.
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Figura 20 — Energia produzida nos casos com 8.000 m3/h de biogas alimentado
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Figura 21 — Energia produzida nos casos com 2.000 m3/h de biogas alimentado
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O ndmero de residéncias atendidas também foi maior para 0s casos com maior
vazdo (Figura 22 e Figura 23). Isso ocorreu porque foi considerado um valor médio de
consumo para as residéncias de 0,25 kWh / h.
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Figura 22 — Numero de residéncias abastecidas para a unidade com capacidade de 8.000

m3/h de biogés
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Figura 23 — NUmero de residéncias abastecidas para a unidade com capacidade de 2.000

md/h de biogas
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A Figura 24 e a Figura 25 apresentam a estimativa do preco minimo de venda de

energia (calculado para obter um VPL igual a zero) em funcdo da vazdo de biogas e da

composicédo da alimentacéo. O pre¢co minimo de venda de energia também foi influenciado
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pela vazdo. Os valores mais baixos dos precos de venda de energia foram obtidos para a
maior vaz&o de biogas.

Figura 24 — Estimativa do preco minimo da energia produzida para a unidade com
capacidade de 8.000 m3/h de biogas

0,215 €ASO02
0,210
0,205
0,200
0,195
0,190
0,185
0,180
0,175

CASO04

m 3:1 Vapor/Metano
2:1 Vapor/Metano

Prego minimo da energia (US$ / kwh)

o

JEEN
~
o

’

0,60:1,0 0,82:1,0 1,0:1,0
CO,/CH, molar ratio

Fonte: Propria.

Provavelmente, isso ocorreu devido as maiores quantidades de H, produzidas
nessas condicdes operacionais. Diluindo o custo de capital e de producdo pela maior
quantidade de produto produzido.

Figura 25 — Estimativa do preco minimo da energia produzida para a unidade com
capacidade de 2.000 m3/h de biogas

0,340

- CAS0O08
@
o 0,330
2 SO07
< 0,320 €ASO10 —
5 0,310
(<5 —
§ = CASO12 S009
0,300 - —
2 E SO11 M 3:1 Vapor/Metano
£ 0,290 - —
= 2:1 Vapor/Metano
S 0,280 - -
3
@ 0,270 ~ —
o

0,260 - T T )
0,60:1,0 0,82:1,0 1,0:1,0
CO,/CH, molar ratio

Fonte: Propria



100

A vazdo de alimentacdo de biogas também afetou a renda dos creditos de carbono

(Figura 26 e Figura 27). O aumento da vazéo de biogés levou a um aumento no crédito de

carbono devido a maior quantidade de CH, convertido em CO,.

Figura 26 — Creéditos carbono gerado na unidade alimentada por 8.000 m3/h de biogas

7.600.000,00
7.400.000,00
7.200.000,00
7.000.000,00
6.800.000,00
6.600.000,00
6.400.000,00
6.200.000,00
6.000.000,00
5.800.000,00
5.600.000,00
5.400.000,00

Créditos de carbono (US$)

Fonte: Propria

CASO06 CASO05
CASO04CASO03
- M 3:1 Vapor/Metano
CASO02CASO01
8 I — 2:1 Vapor/Metano

0,60:1,0 0,82:1,0 1,0:1,0
CO,/CH, molar ratio

Figura 27 — Créditos carbono gerado na unidade alimentada por 2.000 m3/h de biogas
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As mudancas na vazdo de biogas tém um efeito pronunciado nos custos de
equipamentos, quantidade de energia produzida, nimero de residéncias atendidas e preco
minimo de venda de energia. No entanto, a influéncia da composicdo do biogas foi
relativamente pequena. Quando a concentracdo de H,O e CO, diminuiu, a quantidade de
energia produzida e o numero de residéncias atendidas aumentaram apenas ligeiramente,
resultando em uma pequena diminui¢cdo no prego da energia. 1sso provavelmente ocorreu
devido ao pequeno aumento na producdo de H, para essas condi¢cGes operacionais,
conforme revelado pelos dados obtidos para o processador de combustivel com a

tecnologia tradicional de reforma.

No caso de créditos carbono, ha uma diminuicdo significativa para quantidades
maiores de CO,. Como 1,0 t de CH4 € equivalente a 21,0 t de CO,, quando a composicao
do biogés tem mais CO,, ocorre a diminui¢do da quantidade de CH,4 convertida durante o

processo, reduzindo a receita com créditos de carbono.

Considerando que o preco da energia esta em torno de US$ 0,206 / kWh (R$ 0,864
/ KWh assumindo R$ 4,20 = US $ 1,00, taxa de cambio em dezembro de 2019) na regido
do aterro, as condicBes operacionais mais promissoras sao as utilizadas no caso 05 e caso
06 que produzem energia com o preco minimo de venda de US$ 0,208 / kwh e US$ 0,200

/ KWh, respectivamente.

No entanto, as condic¢des operacionais utilizadas no CASO 05 resultaram em maior
quantidade de domicilios atendidos e menor consumo de H,O. Portanto, considerando 0s
aspectos ambientais e sociais da sustentabilidade, uma analise econémica mais detalhada
foi realizada para a composi¢do da corrente de alimentacdo do reformador utilizada no
CASO 05 (CO,/CH4/H,0=0,67/1,0/2,0).

Em seguida, foi realizada uma andlise de sensibilidade da vaz&o de biogés sobre o
desempenho econémico da planta, uma vez que essa variavel teve um efeito pronunciado

na producdo de H, (Figura 28). A vazdo de biogés variou de 8.000 a 7.000 m*/ h.
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Figura 28 — Influéncia da vazéo do biogas no preco de venda da energia elétrica
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Os resultados mostraram que 0s custos do preco da energia variaram de 0,187 a
0,206 US$ / kWh, quando a vazdo de biogas foi alterada de 8.000 para 7.000 m* / h,
respectivamente. Essa variacdo corresponde a um aumento de 10% no preco da energia,

atingindo o preco da energia de mercado e, portanto, determinando o break even.

Isso sugere que a vazdo de biogas € um parametro importante para a determinacéo
do preco final da energia para uma usina que gera energia usando celulas a combustivel

PEM e biogas como recurso.

Para a analise da rentabilidade anual, foram considerados um plano de
financiamento taxa de desconto de 10%, juros de 1,05% e financiamento de
aproximadamente US$ 33,5 milhdes (80% do valor total do investimento). A Figura 29
mostra 0 VPL versus taxa de desconto, considerando um periodo de financiamento de 14
anos. Os resultados revelaram que o processo nas condi¢fes do caso 05 exibe um VPL em
torno de US$ 6,2 milhGes. Além disso, a TIR é de 16,13%, o que destaca a flexibilidade
econdmica do processo.
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Figura 29 — Valor presente liquido versus taxa de desconto (razdo CO, / CH4 / H,O = 0,67
/1,0/2,0, vazdo de 8.000 m3/h, T =750 °C e P = 12,0 bar)
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A Figura 30 apresenta o custo de producdo de H;, e a contribuicdo de diferentes
componentes para uma planta que opera com uma composi¢do de alimentacdo de CO, /
CHs / H,0 = 0,67 / 1,0 / 2,0 e uma vazdo de biogas de 8.000 m® / h. Os resultados
mostraram que a contribuicdo dos custos diretos foi mais significativa quando comparada
aos demais. E importante ressaltar que 60% dos custos diretos correspondem ao custo de

geracdo de biogas.

Figura 30 — Composic¢éo do custo de producdo do H, (razéo CO,/CH,/H,0=0,67/1,0/
2,0, vazdo de 8.000 m3/h, T =750 °C e P = 12,0 bar)
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A Figura 31 mostra o valor da receita em relagdo & quantidade de H, produzida.
Considerou-se que: (i) custos diretos sdo os custos varidveis e (ii) custos indiretos e custos
gerais sdo os custos fixos. Os resultados mostraram que a planta obteve lucro quando a
producdo de H, foi superior a 609,9 kg / h (0,94 m® de H, produzido por m* de biogés
alimentado a 30 ° C e 1,013 bar).

Figura 31 — Gréfico do break even da producéo (razdo CO, / CH, / H,O = 0,67/ 1,0/ 2,0,
vazdo de biogas igual a 8.000 m3/h, T =750 °C e P = 12,0 bar)
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Fonte: Propria

A curva de payback que ilustra o retorno em funcdo do tempo é apresentada na
Figura 32. O resultado indica que o projeto pagaria o custo do investimento ap6s 11 anos

de operacéo.



105

Figura 32 — Grafico do payback do empreendimento (razdo CO, / CH,/H,0=0,67/1,0/
2,0, vazao de 8.000 m3/h, T=750 °C e P =12,0 bar)
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Fonte: Propria

A mudanca de comportamento da curva do payback observada entre o 7° e 10° ano
é devido o término do periodo de recolhimento de caixa para gerar o fundo depreciativo no
7° ano. Como a depreciacdo é retirada antes do calculo do imposto de renda, isso resulta
em um lucro tributavel maior, aumentando o montante destinado aos impostos e ainda ha

parcelas do empréstimo a pagar. Ap6s o 10° ano ndo ha mais pagamento da divida a

terceiros, recuperando o desempenho com que o empreendimento agrega valor.

Devido ao favorecimento da formacdo de produtos na reacdo de reforma em
pressdes reduzidas, a mesma analise econémico-financeira do processo a 8,0 bar foi feita

para determinar o ganho de producgéo apenas reduzindo a pressao da operagdo (CASO 13).

A Tabela 16 apresenta as conversdes dos reagentes, os rendimentos de CO e H,
para a tecnologia tradicional tanto a 12,0 bar (CASO 05) quanto a 8,0 bar (CASO 13) e
para a tecnologia usando um reformador com membrana a 750 °C (CASO 15) e a 460 °C
(CASO 14).
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Tabela 16 — Conversao dos reagentes, rendimento do H, ou CO e razdo molar do H,/CO na
condigdo de equilibrio termodinamico obtido na reforma (composi¢do de CO, / CH4 / H,0O
=0,67/1,0/2,0 e vazédo de 8.000 m¥/h)

Estudo P T Converséo (%) Rendimento (%) Razao molar

de caso (bar) (°C) CH, CO, H)0 CO H, H,/CO
CASO005 12,0 750 61,68 3,37 29,71 38,33 45,69 2,86
CASO13 8,0 750 70,90 6,01 3348 4494 52,19 2,79
CASO14 8,0 460 86,60 -110,34 80,13 7,88 55,00 16,75
CASO15 8,0 750 100,00 -71,89 74,02 3881 60,57 4,65

Fonte: Propria

Assim, o efeito da pressdo no desempenho do processo tradicional foi avaliado
através da comparacéao dos resultados obtidos para 0 CASO 05 e o CASO 13. Observou-se
que os valores de conversdo dos reagentes (metano, CO, e H,0O) e o rendimento dos
produtos (H, e CO) aumentaram com a reducéo da pressédo no reformador. Esse resultado
ja era esperado, pois a reagdo de reforma do biogas é uma reacao de expansao.

Foi observado um aumento de 14,22 % no rendimento de H,, 0 que proporcionou
um aumento de, aproximadamente, 7 % (9,61 MWh / h) da producéo de energia. A maior
quantidade de energia gerada levou a um aumento de residéncias abastecidas (38.431
residéncias abastecidas). A razdo do volume de H, produzido pelo volume de biogas
alimentado (a 30 °C e 1,013 bar) passou de 1,0757 para 1,1185, representando um aumento
de 3,98 %.

A Figura 33 apresenta a comparacao entre as estimativas do custo de capital (US$ /
kg de H,) dos equipamentos do CASO 05 e do CASO 13. Observou-se que com a reducao
da pressdo e aumento da producdo de H, o custo de capital dos principais equipamentos
reduziu. A reducdo do custo dos equipamentos por kg H, ndo se deu apenas pelo aumento
de producdo. Equipamentos como a caldeira, reator de WGS, reformador, compressor,
trocadores de calor e vasos tiveram suas capacidades (Q. da Eq. (5.27)) reduzidas,

diminuindo o custo dos equipamentos instalados (Ca, e Cg)).
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Figura 33 — Estimativa do custo de capital dos equipamentos para 0 CASO05 e 0 CASO13
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Fonte: Propria

O impacto da reducdo dos custos e aumento da producéo de H; pela diminuicéo da
pressdo também pode ser observado no preco minimo da energia. O preco abaixou de US$
0,187 / kWh para US$ 0,167 / kWh, representando uma queda de 10,48 %, como ilustrado
na Figura 34.

Figura 34 — Estimativa do preco minimo de venda da energia produzida para 0 CASOO05 e
0 CASO13.
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A reducdo dos custos dos equipamentos e 0 aumento de producgdo proporcionaram
uma diminuicdo no custo de producgdo da energia diminuindo a quantidade minima de H,
produzido para que a unidade tenha lucro de 609,9 kg de H, / h, do CASOO05, para 593,5
kg de H, / h (0,9157 m3 de H, por m?3 de biogas alimentado a 30 °C e 1,013 bar). As curvas

da receita e dos custos foram apresentadas na Figura 35.

Figura 35 — Gréfico do break even da producéo para o CASO13.
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Fonte: Propria

Esse aumento de producdo resultou em lucro superior a US$ 11,5 milhGes, para o0s
mesmos parametros financeiros dos casos com a pressdo a 12,0 bar, causando um aumento
de 118,35 % no VPL, atingindo a nova TIR de 24,90 %, estendendo mais a flexibilidade
econdmica do processo. A Figura 36 mostra, comparativamente, o VPL do CASOQ5 e do
CASO13.
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Figura 36 - Comparacéo entre o VPL do CASOO05 e do CASO13
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A curva de payback (Figura 37) mostra que o projeto se pagaria em menos tempo
que o processo com reforma a 12,0 bar. Reduzindo o payback de 11 para 6 anos, tornando-

0 mais atrativo para investidores.

Figura 37 - Payback do empreendimento (razdo CO, / CH,/ H,0 =0,67/ 1,0/ 2,0, vazdo
de 8.000 m3/h, T=750°C e P = 8,0 bar)
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6.2. PRODUCAO DE HIDROGENIO A PARTIR DA REFORMA A VAPOR DO
BIOGAS, USANDO REATOR DE MEMBRANA

A conversdo de metano obtida a partir da simulagdo do reator de membrana a
750°C e 8 bar (Tabela 16, CASO 15) foi completa. Comparando-se esses resultados com
os obtidos para o processo tradicional, nas mesmas condi¢fes de operacdo (CASO 13),
observou-se que a utilizagdo do reator de membrana provocou um aumento da conversao
de metano e de agua. Além disso, ocorreu uma diminui¢do no rendimento de CO, um
aumento no rendimento de H; e na razdo H,/CO. Vaferi et al., (2014) obtiveram resultados
semelhantes para a reacdo de reforma a vapor do metano, usando um reator de membrana a
base de Pd-Ag e catalisador de Ni. Eles observaram maiores valores de conversdo e de
rendimento de H, para o reator com membrana, quando comparado a um reator de leito
fixo, operando nas mesmas condi¢fes (700 °C, 10,13 bar e composi¢do molar da corrente
de alimentacdo do reformador igual a 24,94 % de CHy, 74,81 % de H,0 e 0,25 % de H,).

Além disso, foram observados valores negativos de conversdo de CO; para o reator
de membrana a 750°C e 8 bar. Ozkara-Aydinoglu (2010) realizou uma analise do
equilibrio termodinamico da reforma seca combinada com a reforma a vapor do metano a 1
bar, usando razdo CH4/CO, = 1,0 e diferentes razées H,O/CH, (1,0-3,0). Ele também
observou valores negativos de conversdo de CO; entre 300 e 700°C, aproximadamente,
dependendo da razdo H,O/CH,4. Conforme explicado anteriormente, os valores negativos
podem estar relacionados ao equilibrio termodinamico da reacdo de WGS (FREITAS e
GUIRARDELLO, 2014), que pode ser alterado, dependendo da temperatura de operagéo e
da composi¢do do meio reacional. No caso do reator de membrana, a retirada constante de
H. do meio reacional, devido a sua difusdo através da membrana, provoca o deslocamento
do equilibrio da reacdo de WGS, na direcdo de formacdo de H, e CO,, levando a obtencédo
de valores negativos de conversdao de CO,. Esse fato provoca também um aumento na
formacdo de H, e uma reducdo na producdo de CO. O mesmo acontece com a reacdo de
reforma do metano, cujo equilibrio também é deslocado no sentido de formacdo de

produtos, aumentando, entéo, a conversao de metano.

Com relagéo ao efeito da temperatura de operagédo no desempenho do processo com
o reator de membrana, este foi avaliado, através da comparacdo entre 0 CASO 14 e 0
CASO 15. A diminuicdo da temperatura de reacdo de 750 para 460°C levou a uma

diminuicdo da conversdo de metano. No caso da conversdo de CO,, observaram-se valores
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ainda mais negativos, quando a temperatura de reacdo foi reduzida. Com relacdo a
formagéo de produtos, foi detectada uma queda acentuada do rendimento de CO, uma

pequena reducao no rendimento de H, e um aumento significativo da razéo H,/CO.

A reacdo de WGS ¢é favorecida em menores temperaturas. Portanto, a diminuicéo
da temperatura de reacdo promove a conversdo de CO e H,O em H; e CO,. Assim, a
reducdo de temperatura juntamente com a retirada constante de H, do meio reacional
contribuiu ainda mais para o aumento da quantidade de CO, no meio reacional, o que
levou ao aumento dos valores negativos de conversdo de CO,. Além disso, 0 consumo de
CO também aumentou, justificando a queda acentuada na quantidade de CO e,

consequentemente, o aumento significativo na razdo H,/CO.

E importante ressaltar também que, quando os resultados obtidos a 460°C e 8,0 bar
no reator de membrana (CASO 14) sdo comparados com aqueles obtidos para o
reformador tradicional a 750°C e 8,0 bar (CASO 13), observou-se que foi possivel alcancar
valores de conversdo de metano e rendimento de H, no reator de membrana a 460°C
préximos aos valores obtidos para o reator tradicional a 750°C. Estudos sobre a reacdo de
reforma do metano, usando reator de membrana (VAFERI et al., 2014), mostraram que a
conversdo de metano (60,24% a 10,13 bar) pode atingir valores semelhantes aos de um
reator tradicional (61,21% a 10,13 bar e 700 °C) a temperaturas significativamente mais
baixas (550 °C).

A Figura 38 apresenta a quantidade de H, produzido (kg / h) no processador de
combustivel para o processo com reformador tradicional simulado a 750 °C e 8,0 bar
(CASO13), para o processo com reformador com membrana simulado a 460 °C e 8,0 bar
(CASO14) e a 750 °C e 8,0 bar (CASO15). Nela é possivel observar que houve um
aumento de H; produzido dos casos com reformador com membrana em rela¢do ao caso
com reformador tradicional. Mesmo 0 CASO14, que possui o rendimento de H, préximo
ao do CASO13, produziu mais que o CASO13 porque, devido a baixa temperatura de
reforma, menos biogas foi usado como combustivel do reformador, aumentando a
quantidade de biogas alimentado ao reformador de 6.154 kg/h (CASO13) para 6.971 kg/h
(CASO14). De forma analoga, o CASO14 produziu mais H, que o CASO15, pois este
alimentou 5.827 kg/h de biogas ao reformador devido a temperatura mais elevada. Mesmo
com a menor vazdo de biogas alimentado ao reformador dentre os trés casos estudados, 0

CASO15 produziu mais H, que o CASO13 porque possui 0 maior rendimento. Assim, 0
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CASO14 apresentou a maior razdo de H, produzido pelo processador de combustivel por
biogas alimentado de 1,4300 m3 de H, / m3 de biogas, em comparacdo ao CASO15 de
1,3119 m3 de H, / m? de biogas, a 30 °C e 1,013 bar (Figura 38).

Figura 38 — Quantidade de H, produzida em kg/h e em volume de H, por volume de biogas
alimentado
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Fonte: Propria

Com a substituicdo do reformador tradicional, reator de WGS e sistema de PSA
pelo reformador de membrana, o custo total de capital da unidade com os equipamentos
instalados (exceto a membrana) sofreu uma reducdo de 53 a 56 %, dependendo da
temperatura de operacdo, em comparacdo com o caso com reformador tradicional
(CASO13). Esse impacto era esperado uma vez que 0s principais equipamentos da unidade
com reformador tradicional que mais contribuiam para o encarecimento da unidade e da

producéo foram substituidos por apenas um.

A Figura 39 apresenta a estimativa de custo dos principais equipamentos (US$ / kg
de Hy) para os casos com reformador com membrana. Foi observado que com a reforma a
460 °C a capacidade (Qy; da Eq. (5.27)) do reformador, que é o calor fornecido, foi menor
que a capacidade do reformador com membrana a 750 °C, resultando em um custo de
capital para o reformador (sem considerar o custo do material da membrana) menor para o
CASO14. Porem, como a vazédo de alimentagdo do reformador com membrana a 750 °C

(CASO15) foi menor, a demanda por vapor para a reagdo também foi menor. Por isso o
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CASO15 apresentou menor custo de capital para a caldeira em comparagdo com 0s outros
casos.

Figura 39 — Estimativa do custo de capital dos equipamentos para 0 CASO13, CASOl14 e o
CASO15.
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Fonte: Propria

A Figura 40 mostra que com a substituicdo do reformador tradicional, do reator de
WGS e da unidade de PSA pelo reformador com membrana, houve um aumento na
quantidade de energia produzida pelo processador de combustivel. Enquanto o reformador
tradicional operando a 750 °C e 8,0 bar, alimentado por 8.000 m3/h de biogas com razdo
molar CO, / CH, / H,0 = 0,67/ 0,1/ 2,0 (CASO13), produziu 9,61 MWh / h, o caso do
reformador com membrana operando a 460 °C (CASO14) gerou 12,43 MWh / h, maior
geracdo de energia, pois produz mais H, que o CASO15, que gerou 11,44 MWh / h.
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Figura 40 — Energia produzida para 0 CASO13, CASO14 e CASO15
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Fonte: Propria

Comparando-se o processo no reformador de membrana a 750 °C com 0 mesmo a
460 °C, este apresentou melhores resultados quanto ao VPL (US$ 2,64 milhdes
incremental), quantidade de agua fornecida a unidade (reducdo de aproximadamente 98%)
e nimero de residéncias abastecidas (aumento de 45.770 para 49.730 residéncias, Figura
41). Isso se deu devido a reducdo da demanda energética pela reacdo a 460 °C, fazendo
com que menos biogas fosse usado como combustivel. Assim, uma vazdo maior de biogas
ficou disponivel para ser convertido em H,, compensando o rendimento menor pela baixa

temperatura.

Figura 41 — NUmero de residéncias abastecidas para o0 CASO13, CASO14 e CASO15.
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Fonte: Propria

Entretanto, devido ao pre¢co do Pd de aproximadamente US$ 63.000,00 / kg
(KITCO, 2020), a unidade ndo € economicamente vidvel. Ao incluir o investimento da
aquisicdo da membrana, o custo de capital total e o custo de producdo aumentam
significativamente, ficando até 20 vezes mais caro que o preco de mercado adotado. Dessa

forma, é sugerido que a membrana de Pd seja substituida por um material mais econdmico.

6.3. PRODUCAO DE HIDROGENIO A PARTIR DA REFORMA A VAPOR DO
BIOETANOL, USANDO PROCESSADORES DE COMBUSTIVEL COMPACTOS
COM REATORES MONOLITICOS.

Os dados simulados obtidos para a composicdo da vazdo de entrada e saida dos
reformadores e dos reatores WGS (Tabela 17) mostram que os valores das composicoes

encontrados foram muito proximos dos valores obtidos experimentalmente.

Tabela 17 — Composicao das correntes de entrada e saida do reformador e WGS obtida

pela simulacédo

Composigdo molar (%)

Componente Reformador Reator WGS
Entrada Saida Entrada Saida

Etanol 22,2 0,0 0,0 0,0
H. - 54,4 39,8 50,8

H,O 77,8 22,1 43,0 32,0

CO - 16,2 11,9 0,9
CO, - 7,3 53 16,3

Fonte: Adaptado de Moraes et al., 2019.

Apos projetar o fluxograma da planta para a producéo de Hy, a contribuicdo de cada
tipo de equipamento, no custo total do equipamento, foi calculada e é apresentada na
Figura 42. A contribuicdo do reator WGS foi mais significativa, representando
aproximadamente 35% do total do custo dos equipamentos. Os reatores WGS geralmente
sdo caros devido ao grande tamanho necessario para manter a temperatura da reacao e o
grande volume de mondlitos necessario. Como o gradiente de temperatura ao longo do

reator WGS pode ser muito grande e o catalisador s6 pode atingir uma atividade alta em
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determinadas faixas de temperatura, € necessario um controle eficaz da temperatura do

reator.

Figura 42 — Contribuigéo de cada equipamento no custo total dos equipamentos instalados
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Fonte: Adaptado de Moraes et al., 2019.

Os custos com os vasos incluem o vaso de armazenamento de H,, o vaso de
knockout, deaerador, leitos de separacdo de ions, tanques de agua e filtro (JUNQUEIRA et
al., 2018). A maior contribuicdo deve-se principalmente a quantidade de equipamentos
considerados e aos fatores especiais de material e pressao para o tanque de armazenamento
de H,.

Para as condi¢des operacionais, foi obtido um custo de producdo de hidrogénio de
US$ 8,87 / kg H,. A Figura 43 mostra o custo da producdo de H, e a contribuicdo dos
diferentes custos dos componentes. As contribuigdes dos custos diretos foram mais

significativas, correspondendo a 82% do custo total da producédo de H,.
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Figura 43 — Custo de produgéo e a contribui¢do dos demais custos que o compde
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Fonte: Adaptado de Moraes et al., 2019.

O custo da producdo de H; e as contribui¢bes das principais categorias relacionadas
aos custos diretos sdo apresentados na Figura 44. Os custos da matéria-prima e,
consequentemente, os custos do etanol contribuem significativamente para o custo total da

producédo de H,, principalmente devido ao preco mais alto do etanol (Figura 45).

Figura 44 — Principais contribui¢des dos componentes do custo direto
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Esses resultados mostraram que o custo da producéo de hidrogénio foi fortemente
influenciado pelo preco do etanol para um processador de combustivel, que produz

hidrogénio para uma estacdo de reabastecimento usando o etanol como recurso.

Figura 45 — Componentes do custo da corrente de alimentacéo
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A relevancia da contribuicdo do preco do etanol na viabilidade econémica de uma
unidade industrial de reforma a vapor para a producdo de hidrogénio a partir de etanol foi
relatada por Roldan (2015). Song e Ozkan (2010) também mostraram que o preco do
etanol contribui significativamente para o preco de venda do hidrogénio produzido a partir
da reforma a vapor em dois cenarios de producdo nos Estados Unidos: (i) escala de
producéo distribuida (1.500 kg H, / dia) e (ii) escala de producdo centralizada (150.000 kg
de H, / dia).

Além disso, ao contrario do que foi relatado por Song e Ozkan (2010), os resultados
obtidos neste trabalho mostraram que a contribui¢éo do preco do catalisador para 0s custos
de producdo de hidrogénio foi muito baixa, mesmo sendo utilizados catalisadores de
metais nobres de rodio e platina. 1sso provavelmente ocorreu devido ao uso de quantidades
menores de catalisadores em reatores monoliticos em comparacdo com reatores

convencionais (reatores de leito fixo e pellets).

Ainda, neste trabalho, os custos dos catalisadores representam cerca de 20% dos
custos da secdo de reforma. Portanto, os custos da secdo de reforma usando reatores

monoliticos sdo inferiores aos obtidos quando reatores convencionais sdo usados.
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Como o prego do etanol foi a principal contribuicdo para o custo final de producao
de H,, foi realizada uma analise de sensibilidade de seu pre¢o no custo de producédo de H,
que esta apresentada na Figura 46. O preco do etanol brasileiro (0,81 US$ / L etanol) foi
utilizado como valor base e a anélise de sensibilidade foi realizada com uma variacéo de +
40%.

Figura 46 — Influéncia do preco do etanol no custo de producéo

11,00

10,50

10,00
9,50
9,00

,50

8,00

7,50

Custo de produgdo de H, (USS$ / Kg H,)

7,00
-50% -40% -30% -20% -10% 0% 10% 20% 30% 40% 50%

Variagdo do preco de etanol

Fonte: Adaptado de Moraes et al., 2019

Os resultados mostraram que o custo de producdo de hidrogénio variou de 10,59 a
7,17 US$ / kg H,, quando o preco do etanol diminuiu de 1,13 para 0,48 US$ / L etanol,
respectivamente. Usando o pre¢o de mercado do E85 (mistura de etanol a 85% e 15% a
gasolina) de 0,74 US$ / L de etanol relatado na literatura para os postos de combustivel da
California (E85 MARKET PRICE, 2018), o custo de producdo de H, obtido foi de 8,52
US$ / kg de H,.

Também foi realizada uma analise de sensibilidade da vida til da planta do custo
de producdo de H, (Figura 47). Foi considerado um intervalo de variacdo de + 60%,
utilizando como valor base uma vida atil da planta de 25 anos (US$ 8,87 / kg H)).
Aumentando a vida util da planta de 10 para 40 anos, o custo de producdo de hidrogénio
diminuiu de 9,59 para 8,69 US$ / kg, respectivamente. Esse efeito ocorre porque ha mais

tempo de recuperacéo financeira conforme o tempo de vida da planta aumenta.

Figura 47 — Influéncia da vida 0til da planta no custo de producéo do H,
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Considerando a necessidade de troca de catalisadores durante 25 anos de operacao
da planta, também foi avaliado o efeito dessa substituicdo no custo de producdo de
hidrogénio. Nesse caso, uma analise de sensibilidade foi realizada considerando que a
substituicdo do catalisador variara dependendo do tempo de operacdo. A Figura 48 mostra
0s custos de producdo de H; devido a substituicdo do catalisador a cada 5, 10, 15 e 20 anos
de operagdo da planta. Portanto, o catalisador sera substituido 4, 2, 1 e 1 vezes,
respectivamente. Os resultados demonstraram que os custos de producéo de H, diminuiram
de 9,05 para 8,92 US$ / kg, quando o periodo de substitui¢do do catalisador aumentou de 5

para 20 anos de operacdo da planta.

Figura 48 — Custo de producéao de H, em fungéo do periodo de troca de catalisador
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O preco minimo de venda de H; foi obtido considerando um VPL de zero (US$
10,04 / kg H,). A andlise econdmica foi realizada para avaliar a viabilidade de uma planta
distribuida de producédo de H,, considerando um preco médio de mercado de hidrogénio de
US$ 13,44 / kg H,. Este preco médio do H; foi obtido usando os pregos minimo e maximo
do H70 de venda no mercado, segundo o relatdrio anual, para estacfes de reabastecimento
de H, na Califérnia para o terceiro trimestre de 2017 (COMISSAO DE ENERGIA DO
ESTADO DA CALIFORNIA, 2018).

Este relatorio é renovado anualmente pela Comissdo de Energia do Estado da
Califérnia e pelo Conselho de Recursos Aéreos da California, a fim de estabelecer uma
rede de estacdes de reabastecimento de H; disponiveis ao publico para apoiar o mercado de

veiculos elétricos com células a combustivel.

Para a analise da rentabilidade anual, foram consideradas as seguintes premissas:
plano de financiamento com taxa de desconto de 10%, juros de 1,05% e financiamento de
aproximadamente US$ 11,9 milhdes (80% do valor total do custo de capital total). A
Figura 49 mostra o VPL contra a taxa de desconto, considerando um periodo de
financiamento de 10 anos para um preco de venda de hidrogénio de US$ 13,44 / kg H,. Os

resultados revelaram que os processos exibiram um VPL em torno de US$ 17,0 milhdes,
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com uma taxa de desconto de 10%. O valor da TIR foi de 35,92%. Esses resultados

asseguram a viabilidade econdmica do processo.

Figura 49 — Valor presente liquido versus taxa de desconto
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Uma anélise de sensibilidade do prego de venda do H, para a respectiva TIR e para

0 payback foi calculada (Figura 50 e Figura 51). A partir da Figura 50, observa-se que 0

preco do hidrogénio no mercado (US$ 13,44 / kg Hy) corresponde a uma TIR maior que a

taxa de desconto, indicando a viabilidade econémica do processo.

Figura 50 — Relacéo entre o precodo H,ea TIR
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Além disso, a variacdo da TIR causa uma redugdo no retorno do investimento
(Figura 51). Para a TIR = 35,92%, o retorno é de 4 anos.

Figura 51 — Payback da TIR relacionado ao preco de venda do H;
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A Figura 52 mostra a curva de retorno em funcgédo do tempo. Os resultados mostram

que o custo do investimento pode ser pago apds 2 anos de operacéao.

Figura 52 — Periodo de Payback
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O valor da receita em funcdo da quantidade de H, produzida é apresentado na
Figura 53. Os custos varidveis sdo 0s custos diretos e os custos fixos envolvem os custos
indiretos e os custos gerais. E possivel determinar o breakeven, ou seja, a unidade obteve
lucro quando a producéo de H. é superior a 34,0 kg / h (421,0 m* H, produzido por 170,17
L de etanol).

Figura 53 — Breackeven, custos e receita
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A demanda por H; esta crescendo ao longo dos anos, mas o crescimento da
capacidade das estagdes existentes para o fornecimento de H, ndo estd acompanhando essa
demanda (COMISSAO DE ENERGIA DO ESTADO DA CALIFORNIA, 2018). Por
exemplo, no primeiro trimestre de 2017, a capacidade das estacdes na California era de
4.800 kg H, / dia, enquanto a taxa de utilizacdo era de aproximadamente 15%. Por outro
lado, no terceiro trimestre de 2017, a capacidade era de 5.750 kg H, / dia e a taxa de
utilizacdo era de aproximadamente 27%. Se essa tendéncia continuar, a demanda por H,
poderd exceder a capacidade instalada e resultar na limitacdo do crescimento da tecnolgia
dos carros elétricos acionados por células a combustivel e, portanto, sua inser¢do no

mercado. Portanto, é necessario investir em meios de producdo compactos e locais.

Considerando a demanda crescente, uma taxa de utilizacdo superior a

aproximadamente 25% (referente ao valor de equilibrio de 34,0 kg / h com capacidade de
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producdo de 130,0 kg / h) garante um VPL positivo para a implementacéo dessa tecnologia
na producdo local de H, em postos de combustivel. Assim, esses resultados sugerem que 0
preco do hidrogénio produzido a partir do processador de combustivel com base na
reforma a vapor do etanol para uma estacdo de reabastecimento usando reatores
monoliticos é bastante competitivo em comparagdo com o pre¢o de mercado do hidrogénio
praticado nas estacfes de reabastecimento de H, na Califérnia.

Na literatura, existem varios estudos sobre as analises tecnoecondmicas da
producdo de H, usando outras fontes renovaveis, como solar e eblica. Zhao e Brouwer
(2015) relataram uma analise econémica para estacfes de reabastecimento de H, auto-
sustentavel, usando eletrolise no local, integrada a fontes de energia solar e edlica e
considerando uma producéo de H, de 25 kg H, / dia. Eles obtiveram um custo de produgéo
de H, de 6,71 e 9,14 US$ / kg H, para as estacbes de energia eolica e solar,

respectivamente.

Yadav e Banerjee (2018) relataram uma avaliacdo econdmica da producdo de
hidrogénio a partir do processo de eletrélise a vapor de alta temperatura movido a energia
solar, com uma escala de planta de 0,2 kg H, / s (17.280 kg H, / dia). Para usinas
fotovoltaicas, elas obtiveram um custo nivelado de producdo de H, entre 16 e 22 US$ / kg

H,, dependendo das condi¢des de operacao.

Shaner et al., (2016) relataram uma analise tecnoecondmica da produgdo de
hidrogénio solar fotoeletroquimico e fotovoltaico-eletrolitico de 10.000 kg H, / dia. Os
custos nivelados para a producéo de hidrogénio foram de 11,4 e 12,1 US$ / kg H, para os

sistemas PEC e PV-E, respectivamente.

No caso da eletrolise edlica, para um tamanho de planta de 1.000 kg / dia a 50.000
kg / dia e considerando as classes de vento 3 — 6 nos EUA, os custos de producdo de
hidrogénio variaram de 3,74 a 5,86 US$ / kg H, (SAUR e AINSCOUGH, 2011). Uma
comparacdo entre esses resultados e os obtidos neste trabalho mostrou que os custos
nivelados de producdo de H; a partir de bioetanol (US$ 8,87 / kg H,) foram menores aos
observados para eletrolise solar, mas ainda sdo maiores que os obtidos para eletrélise
edlica. No entanto, para todas as fontes renovaveis, 0s custos ndo sao competitivos com 0s
da producéo de H, a partir da reforma a vapor do gas natural (1,39 US$ / kg H,) (SHANER
etal., 2016).
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7. CONCLUSOES

Os dados simulados obtidos para uma unidade, que gera energia usando células a
combustivel do tipo PEM e biogds como matéria-prima, mostraram que o aumento da
vazdo de biogas resultou em um aumento na producédo de H,. No entanto, a composic¢édo da
alimentacdo do reformador ndo teve um efeito significativo na formacdo de H,. A
avaliacdo tecnoeconémica mostrou que a vazdo de biogas é o principal parametro para a

determinacéo do preco final da energia.

Neste estudo, a partir da modelagem e avaliagdo tecnoeconémica de processos de
conversdo de biogds ou etanol em hidrogénio para a producdo de energia renovavel,
aponta-se que as condicdes ideais de operacdo foram: (i) vazdo de biogés de 8.000 m* / h;
(ii) razdo molar de CO, / CH4 / H,O de 0,67 / 1,0 / 2,0; (iii) vida econdmica de 14 anos e
(iv) pressao de 8,0bar. Nessas condicdes, o preco da energia (US$ 0,173 / kwh) foi inferior
ao preco de mercado (US $ 0,206 / kWh), fornecendo energia para 38.431 residéncias.
Além disso, essas condi¢des operacionais resultaram em uma diminui¢do do consumo de

4gua (17,9 m®/ h de H,0) pela reutilizacdo da agua do processo.

Assim, dependendo das condicGes operacionais, a geracdo de energia pelas células
a combustivel do tipo PEM, utilizando a reforma do biogds produzido em aterros
sanitarios, pode ser considerada como um processo sustentavel. Por meio dos resultados
deste estudo podem ser observados os aspectos positivos alinhados a teoria do triple
bottom line, ao agregar para a extensdo contabil, ambiental e social do desempenho
organizacional: (1) economicamente sustentdvel com um VPL de US$ 11,6 milhdes, TIR
de 22,51% e payback ap6s o 4° ano; (2) Ambientalmente sustentavel devido ao uso de uma
fonte renovavel, a reducdo da quantidade de dgua consumida pelo processo e a geragdo de
créditos de carbono; (3) Socialmente sustentavel, pois o processo pode fornecer energia
para a comunidade local e treinamento de méao-de-obra. Também pode reduzir a

proliferacdo de vetores de doencas.

A substituicdo da tecnologia tradicional pela com membrana favoreceu o aspecto
técnico da operacdo, produzindo mais H, e abastecendo mais residéncias (49.730),
consumindo menos agua (0,1 m3/ h) com um custo total de capital menor. Entretanto, ao
se considerar o custo de aquisicdo da membrana de Pd-Ag, 0 processo se torna

economicamente inviavel.
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O preco de venda do H, para as estacdes de reabastecimento de carros movidos a
H, foi avaliado a partir dos dados experimentais obtidos usando catalisadores monoliticos
para simular um processador de combustivel compacto. A contribuicdo dos custos de
diferentes componentes para o custo de producdo de H, foi determinada. Uma analise de

sensibilidade também foi realizada examinando o efeito do custo do etanol.

Os custos com catalisadores representaram apenas 0,5% do custo de producdo de
H,, mesmo usando catalisadores de metais nobres. Além disso, os custos da secdo de
reforma usando reatores monoliticos devem ser inferiores aos obtidos com reatores
convencionais, uma vez que os catalisadores representam cerca de 20% dos custos da
secdo de reforma. Por outro lado, o custo do etanol contribuiu para 46,1% do custo de
producdo de hidrogénio. Mesmo usando o preco do etanol brasileiro (0,81 US$ / L etanol)
gue € mais caro, o custo de producdo do H, obtido neste trabalho foi de US$ 8,87 / kg Ha,
valor inferior aos pregos atuais de mercado (US$ 13,44 / kg H,) praticados em estacdes de

reabastecimento de H, na California.

Nesse sentido, a analise econdémica indica um VPL de US$ 17,0 milhdes, uma TIR
de 35,92% e um payback ap6s 4 anos, usando o preco de venda de H, de US$ 13,44 / kg
H,. Este resultado mostrou que o desenvolvimento de processadores de combustivel
compactos usando catalisadores monoliticos pode ser economicamente viavel para
fornecer hidrogénio a carros movidos a H, a custos competitivos em estacdes de

reabastecimento.

Por fim, considerando o preco do material da membrana, o paladio, sugere-se, para
trabalhos futuros, a investigacdo de novos materiais que tornem a analise e o
desenvolvimento de processo viavel sob a Otica econémica e com desempenho técnico

mais eficiente.
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APENDICE C - CODIGO EM PYTON USADO NA SIMULACAO DO REATOR
DE MEMBRANA

# Autores: Héctor N. C. da Silva e Lizandro S. Santos.

import os

import win32com.client as win32
import numpy as np

from scipy.integrate import odeint
import matplotlib.pyplot as plt

# Definicdo das funcgdes que representam o modelo do reator de #
membrana

#Constantes:
R = 8.314 #Constante dos gases ideais (J/mol.K)
T = 750+273.15 #Temperatura (K) 458.5 para dar o mesmo rendimento

. # de H2

rho = 0.5*3950 #Densidade do leito catalitico (g/m"3)

L = 2000 #Comprimento do reator para atingir o equilibrio (m)
Rext = 0.0508*8/2;

din = 0.0266*1.2 #Didmetro interno (m)

dout = 0.0334*1.2 #Didmetro externo (m)
thick = 0.0068*0.5 #Espessura da membrana (m)
rm = din/2 #Raio da membrana (m)
def f(y,z):
#Fatores pre exponenciais
k = np.array([3.2573e9, 1954.8, 7.7040e6, 8.1lle-5, 7.05e-9,
1.68e4, 1.995e-3, 5.754el2, 1.206e-2, 7.24e10, 12.75031)
#Energias de ativacéo
Ea = np.array([209500, 70200, 211500, -70230, -82550, 85770, -
36650, 11500, -4600, 21600, 3507.331)

#Equacdes da constante cinética e de adsorcéao
kl=k[0]*np.exp (-Ea[0] /R/T)
k2=k[1l]*np.exp(-Ea[l]/R/T)
k3=k[2]*np.exp (-Ea[2]/R/T)

Kco = k[3]*np.exp (-Ea[3]/R/T)
Kh2 = k[4]*np.exp(-Ea[4]/R/T)
Kh2o = k[5]*np.exp(-Ea[5]/R/T)
Kchd4 = k[6]*np.exp(-Ea[6]/R/T)
K 1 = k[7]*np.exp(-Eal[7]/T)

K 2 k[8]*np.exp (-Ea[8]/T)

K 3 = k[9]*np.exp (-Ea[9]/T)
Betha = k[10]*np.exp(-Ea[10]/T)

#Vazdes molares

Fch4 = y[0] #Fch4 = vazdo molar do metano
Fco = y[1l] #Fco = vazdo molar do CO

Fco2 = y[2] #Fco2 = vazdo molar do CO2
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Fh2 = y[3] #Fh2 = vazdo molar do H2
Fh2o = y[4] #Fh2o0 = vazdo molar da agua

#Presséao

P = 8 f#bar

#alpha

alpha = P/ (Fch4+Fh20+Fh2+Fco+Fco2)
#Pressdo parcial (bar)

Pch4 = Fché4*alpha

Ph2o Fh2o*alpha

Ph2 = Fh2*alpha

Pco = Fco*alpha

Pco2 = Fco2*alpha

#Denominador

DEN = 14+Kch4*Pch4+Kco*Pco+Kh2*Ph2+Kh20*Ph20/Ph2

#Equacao 1:

#CH4 + H20 <-> CO + 3H2

#deltaH (298K) = 206 kJ/mol

rl = (kl/PhZ**Z.S)*(PCh4*Ph20—(Ph2**3)*(PCO/Kil))/(DEN**Z)
#Equacao 2:

#CO + H20 <-> CO2 + H2

#deltaH (298K) = -41 kJ/mol

r2 = (k2/Ph2)*(Pco*PhZo—PhZ*(PcoZ/K_Z))/(DEN**Z)

#Equation 3:
#CH4 + 2H20 <-> CO2 + 4H2

#deltaH (298K) = 165 kJ/mol
r3 = (k3/Ph2**3.5)* (Pch4* (Ph20**2) - (Ph2**4) * (Pco2/K_3)) / (DEN**2)
dfdz ch4 = -np.pi*rho* (Rext**2-rm**2)* (rl+r3)

dfdz co = np.pi*rho* (Rext**2-rm**2)* (rl-r2)

dfdz co2 = np.pi*rho* (Rext**2-rm**2)* (r2+r3)

dfdz h2r = np.pi*rho* (Rext**2-rm**2)* (3*rl+r2+4*r3) -
Betha* (Ph2**0.5- (Ph2m)**0.5) *np.pi*din

dfdz h2c0 = -np.pi*rho* (Rext**2-rm**2)* (rl+r2+2*r3)

dfdz_h2m = Betha* (Ph2**0.5- (Ph2m)**0.5) *np.pi*din

# dfdz co = np.pi*rho* (Rext**2-rm**2)* (rl-r2)
# dfdz co2 = np.pi*rho* (Rext**2-rm**2)* (r2+r3)
dydz = [dfdz chd4,dfdz co,dfdz co2,dfdz h2r,dfdz h2o,dfdz h2m]
return dydz
# __________________________________________________________________
# Obtendo as condicdes iniciais do UniSim
# __________________________________________________________________

unis = win32.Dispatch ('UniSimDesign.Application')

# Direcionando para as pastas que contem os casos do UniSim
diract = os.path.abspath ('.")

# Abrindo o caso de interesse

Reform Plant = unis.SimulationCases.Open (diract+'\Planta3.usc')
Reform Plant.Visible =1

# Reconhecimento das correntes

Stream = Reform Plant.Flowsheet.MaterialStreams

# Obtendo as condicdes operacionais

Feed = Stream.Item('Entrada')

Feed Comp = np.asarray(Feed.ComponentMolarFraction.Values)
Feed flow = Feed.MolarFlow.GetValue ('kmol/h")

Feed temp Feed.Temperature.GetValue ('C")

Feed pres = Feed.Pressure.GetValue('bar')
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Cch4 = Feed Comp[0] #CH4 mol fraction at feed
Cco = Feed Comp[l] #CO mol fraction at feed
Cco2 = Feed Comp[2] #CO2 mol fraction at feed
Ch2 = Feed Comp[3] #H2 mol fraction at feed
Ch20 = Feed Comp[4] #H20 mol fraction at feed
F in = Feed flow #Feed flow (kmol/h)

CO = [Cch4,Cco,Cco2,Ch2,Ch20]

y0 = [F in*CO[0],F in*CO[1l],F in*CO[2],F in*CO[3],F in*C0[4], O]
# __________________________________________________________________
# Solucao
# __________________________________________________________________
Ph2m = 0.00001
ns=100
z = np.linspace(0,L,ns+1)
yy=y0
for ks in range (0, ns):
# sol = odeint (state,y0,np.linspace(tl[ks],tl[ks+1],2),
args=(w0[ks],))
y = odeint (£,y0,np.linspace(z[ks],z[ks+1],2))
y0=y[-1]

h2m = y[len(y)-1][5]
Ph2m = h2m/ (h2m+0.00217*60)

yy = np.vstack((yy, y[-1]))

#y = odeint (f,y0,z)

Pr=1

H2 stream = Stream.Item('H2 tubo')

H2 stream temp = H2 stream.Temperature.SetValue(T, 'K')
H2 stream pres = H2 stream.Pressure.SetValue (Pr, 'bar')
flowH2 = yy[-1,5]1/1000+40.00217*60

H2 stream flow = H2 stream.MolarFlow.SetValue (flowH2)

#fplt.plot(z,yyl:,:])

#fplt.xlabel ('Reactor length (m)', fontsize=12, fontweight='bold')
#plt.ylabel ('Component molar flow (kmol/h)', fontsize=12,
#ffontweight="bold")

#plt.gca() .legend(('CH4','CO','CO2','H2"', "H20', 'H2 tube'))
#plt.show ()



