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RESUMO

A economia do hidrogénio é um dos conceitos mais promissores para o futuro energetico.
Nesse cenario, 0 petroleo é substituido pelo hidrogénio como vetor energético. Este hidrogénio,
diferente do petrdleo, deve ser produzido em volumes nao fornecidos pelos métodos empregados
atualmente. Neste trabalho sdo apresentados dois métodos de producdo de hidrogénio de alta
temperatura acoplados a um sistema nuclear avangado. Um novo design de um sistema dirigido por
acelerador do tipo leito de bolas chamado TADSEA é escolhido devido as vantagens que tem em
temas de transmutagdo e seguranca. Dois dos métodos de producdo de hidrogénio mais promissores
foram considerados: a eletrdlise de alta temperatura que tem maiores niveis de eficiéncia e permite
a cogeracdo de gas de sinteses e o ciclo de dissocia¢do termoquimica da &gua iodo-enxofre que pode
ser empregado em cogeracdo de energia elétrica. Para o projeto conceitual do processo de eletrolise
de alta temperatura foi desenvolvido um modelo detalhado dindmica de fluidos computacional para
analisar a célula eletrolitica de 6xido sélido que tem uma enorme influéncia na eficiéncia do
processo. Um modelo detalhado do processo de eletrolise de alta temperatura acoplado ao TADSEA
através de um ciclo de gas Brayton foi desenvolvido usando um software de simulacéo de processo
quimico: Aspen HYSYS®. Foi obtida uma eficiéncia do ciclo de conversdo de energia de 38,29%.
O tamanho da pilha de células que podem ser energizadas pelo TADSEA foi calculado ficando com
770.833 células, operando numa densidade de corrente de 0,6135 A/cm? numa voltagem de 1,32 V.
Obtiveram-se a influéncia dos principais parametros operacionais como a voltagem de operacdo do
eletrolisador e a vazdo de agua na entrada do sistema na eficiéncia do modelo. O modelo com as
condicdes de operacdo otimizadas o modelo proposto produz 0,1627 kg/s hidrogénio resultando
numa eficiéncia global do processo de 34,51%, valor na faixa dos resultados reportados por outros
autores. Foi também desenvolvido um projeto conceitual do ciclo de dissocia¢do termoquimica da
agua iodo-enxofre para determinar a eficiéncia global do processo e fazer algumas otimizacGes dos
parametros de operacdo da seccdo inicial do processo, a estabilidade térmica das seccdes de
decomposic¢do dos acidos e a vazdo de agua que pode ser processada pelo modelo. Foi obtida uma
eficiéncia do ciclo de converséo de energia empregado para este sistema de 53,27% resultando numa
producdo de hidrogénio de 5,665e-2 kg/s. A eficiéncia global do processo foi calculada fazendo um
balanco de energia resultando em 22,56 %. Os valores de eficiéncia, taxa de producéo de hidrogénio
e consumo de energia dos modelos propostos estdo nos valores considerados como aceitaveis no
conceito de economia de hidrogénio, sendo também compativeis com os parametros de saida do
TADSEA. O projeto para a eletrolise de alta temperatura apresenta maiores valores de eficiéncia
mais tem a desvantagem de ndo apresentar a possibilidade de cogeracdo de energia elétrica. O
modelo para o processo I-S a pesar de ter valores de eficiéncia inferiores, apresenta a vantagem de
producéo de energia elétrica e calor residual em cogeracéo.

Palavras chaves: Eletrolise de alta temperatura. Ciclo I-S. TADSEA. Produgdo de hidrogénio.
Eficiéncia.

ABSTRACT



The hydrogen economy is one of the most promising concepts for the energy future. In this
scenario, oil is replaced by hydrogen as an energy carrier. This hydrogen, rather than oil, must be
produced in volumes not provided by the currently employed methods. In this work two high
temperature hydrogen production methods coupled to an advanced nuclear system are presented. A
new design of a pebbled-bed accelerator nuclear driven system called TADSEA is chosen because
of the advantages it has in matters of transmutation and safety. Two of the most promising hydrogen
production methods have been considered: high-temperature electrolysis which has higher
efficiency levels and allows synthesis gas cogeneration and the iodine-sulfur thermochemical water
cycle that can be used in electricity cogeneration. For the conceptual design of the high temperature
electrolysis process a detailed computational fluid dynamics model was developed to analyze the
solid oxide electrolytic cell that has a huge influence on the process efficiency. A detailed model of
the high temperature electrolysis process coupled to TADSEA through a Brayton gas cycle was
developed using chemical process simulation software: Aspen HYSYS®. An energy conversion
cycle efficiency of 38.29% was obtained. The size of the cell stack that can be energized by the
TADSEA was calculated in 770,833 cells, operating at a current density of 0.6135 A/cm? with a
voltage of 1.32 V. The influence of the main operating parameters such as electrolyzer voltage and
the system inlet water mass flow in the efficiency of the model. The model with optimized operating
conditions produces 0.1627 kg/s of hydrogen, resulting in an overall process efficiency of 34.51%,
a value in the range of results reported by other authors. A conceptual design of the iodine-sulfur
thermochemical water splitting cycle was also developed to determine the overall efficiency of the
process and to perform some studies of the operating parameters of the initial section of the process,
the thermal stability of the decomposition sections and the amount of water that can be processed
by the proposed model. An efficiency of the energy conversion cycle employed for this system of
53.27% was obtained resulting in a hydrogen production of 5,665e-2 kg/s. The overall efficiency of
the process was calculated performing an energy balance resulting in 22.56%. The values of
efficiency, hydrogen production rate and energy consumption of the proposed models are in the
values considered acceptable in the hydrogen economy concept, being also compatible with the
TADSEA design parameters. The design for high temperature electrolysis process has higher
efficiency values but has the disadvantage of not presenting the possibility of cogeneration of
electric energy. The model for the I-S process, despite having lower efficiency values, has the
advantage of producing electric energy and residual heat in cogeneration.

Keywords: High temperature electrolysis. S-1 cycle. TADSEA. Hydrogen production. Efficiency.
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1. INTRODUCAO

A comunidade cientifica internacional concorda que o hidrogénio deve desempenhar um
papel fundamental no sistema de energia do futuro. A flutuacdo dos precos do petrdleo e produtos
petroliferos, 0 aumento dos niveis de consumo, a instabilidade politica das regides produtoras e as
reservas de petréleo nos levard a problemas com sua disponibilidade. O uso excessivo deste
combustivel esta afetando significativamente o ambiente, com um risco real de mudancas
irreversiveis que podem ter efeitos devastadores no meio ambiente. Os principais problemas da
energética na atualidade podem ser resumidos em (ZUTTEL et al., 2010):

e Demanda de energia: devido a crescente industrializacdo dos paises desenvolvidos e
paises emergentes, como China e Brasil.

e Fontes limitadas: a taxa de descobrimento de petrdleo como fonte de energia
primaria, declinou desde os anos 70.

e Mudanca Climatica: a temperatura média da Terra pode ter aumentado nos ultimos
anos devido principalmente ao aumento da concentracdo de COa.

Por isso faz alguns anos, foi necessario comecar a procurar alternativas energéticas para
manter os crescentes niveis de desenvolvimento da sociedade moderna e tratar com os problemas

acima relacionados.
1.1.Economia do Hidrogénio.

O hidrogénio é o elemento considerado como a base do sistema energético do futuro; a
substituicdo progressiva do petréleo pode ajudar a reduzir os impactos ambientais associados a
producdo e uso do mesmo. A combustdo de hidrogénio ndo produz gases de efeito estufa, mas a
aplicacdo deste no futuro sera como um vetor energético e ndo como combustivel. Um vetor
energético € uma substancia que armazena energia, de modo que possa Ser posteriormente
consumida de uma forma controlada. Os vetores energéticos diferem das fontes de energia primaria
em que precisam serem produzidos, tendo que ser investida uma certa quantidade de energia.
Felizmente os procedimentos para produzir hidrogénio sdo muito variados (LINARES;
MORATILLA, 2007). A producédo de hidrogénio desenvolveu-se em varios ramos que podem ser
agrupados nas seguintes categorias: termoquimicas, eletroquimicas, fotobioldgicos e
fotoeletroquimicas.

A reforma a vapor € atualmente a tecnologia mais amplamente usada para a producdo de

hidrogénio a partir de hidrocarbonetos. Devido ao seu elevado impacto ambiental o emprego destes
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processos estdo sendo minimizados (BOYANO et al., 2011). Os processos termoquimicos mais
estudados atualmente sdo os ciclos de dissociacdo termoquimica da agua, dentre aproximadamente
200 ciclos conhecidos, o ciclo I-S (lodo-Enxofre) foi mais investigado pelas vantagens tecnologicas
sobre os outros (HUANG; T-RAISSI, 2005).

A eletrélise da agua € outro método utilizado atualmente para a producao de hidrogénio em
escala industrial. Existem duas variantes conhecidas: a eletrolise de parametros baixos e a eletrolise
de alta temperatura. A primeira é amplamente usada na producédo de hidrogénio para aplicaces ndo
energeéticas e em baixas escalas e a segunda é objeto de estudos atualmente, constituindo uma
alternativa atrativa para a producdo de hidrogénio ligado a um reator nuclear de muito alta
temperatura (URSUA et al., 2012). Da mesma forma hoje sdo feitos esforcos nas pesquisas para
obtencdo de hidrogénio por fotoeletrolise da agua e empregando métodos fotobioldgicos, embora
as investigacdes ainda estejam num estagio inicial.

E um fato que os processos de producdo de hidrogénio necessarios para substituir
gradualmente os j& estabelecidos e aceitos como o0s combustiveis fésseis, devem ser estaveis,
seguros, confiaveis, ambientalmente limpos e economicamente sustentaveis. Independentemente do
método utilizado para a producdo de hidrogénio a fonte de energia primaria deve atender a certos
padrdes. Por exemplo, atualmente sdo produzidos anualmente cerca de 700 bilhdes de m® de
hidrogénio, quase a metade deste (48 %) é produzido por reforma do géas natural, 30% é produzido
a partir de petroleo e 18%, utilizando carvdo como matéria prima, apenas o 4% € produzido pela
eletrolise convencional (BALL; WEEDA, 2015).

Os reatores nucleares de temperatura muito alta podem atender os requisitos para sua
implantagdo na producdo de hidrogénio neste novo cendrio energético. A chamada geracéo 1V de
reatores nucleares e inclusive alguns reatores da geracao I11+, apresentam alguns projetos de reatores
nucleares que atingem temperaturas de operacdo perto dos 1000 °C. Estes projetos de reatores
nucleares de temperatura muito alta podem ser usados para a producéo de hidrogénio seguindo a
filosofia apresentada na Figura 1.
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Figura 1 - Producéo de hidrogénio empregando um reator nuclear de temperatura muito alta como

fonte de energia primaria.
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Atualmente as tecnologias dos reatores HTR-10 e HTTR sdo contemplados para serem
acoplados a um sistema de producdo de hidrogénio usando um processo de eletrolise de altos
parametros ou um ciclo de dissociacdo termoquimica da agua (NATERER et al., 2013a; PATYK et
al., 2013). Existem também projetos internacionais que estudam o uso de um sistema dirigido por
um acelerador de particulas ou ADS (do inglés Accelerator Driven System) capazes de atingir
temperaturas perto dos 900 °C, suficiente em teoria para a producdo de hidrogénio e com algumas
caracteristicas promissoras na transmutacdo de rejeitos nucleares de vida longa (ANGULO et al.,
2012).

Tendo em conta que a substituicdo gradual de petréleo como a base do atual sistema
energético mundial exige uma mudanga radical, foi introduzido h& alguns anos atrés o conceito da
economia do hidrogénio. Na Figura 2 é resumido este conceito e sdo apresentadas as trés principais

etapas da mesma: producéo, armazenamento e aplicacéo.
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Figura 2 — As principais etapas do conceito de economia de hidrogénio: produc¢do, armazenamento e

aplicacdo empregando hidrogénio como vetor energético.
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As aplicagOes atuais do hidrogénio tornam o mercado atual bastante limitado sendo seus
principais usos na area da industria quimica (producdo de aménia, refinamento de gorduras,
producdo de metanol, etc.). No entanto, na economia de hidrogénio as aplicacfes energéticas vao
ser suportadas principalmente pela utilizacdo das células de combustivel (BOCKRIS, 2013). Uma
celula de combustivel é um dispositivo eletroquimico onde ocorre a transformacdo da energia
quimica contida no hidrogénio em energia eléctrica por meio da reagdo com 0 oxigénio ou outro

oxidante como € apresentado na Figura 3.

Figura 3 — Principio de operacéo de uma célula de combustivel.
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As células de combustivel sdo uma tecnologia conhecida ha mais de 50 anos, entretanto sua
aplicacdo imediata foi rejeitada devido ao fraco desenvolvimento dos materiais e o elevado custo da
tecnologia. Embora hoje sdo um dos principais objetos de estudo da ciéncia da energia pois
constituem a base da economia do hidrogénio. Existem varios tipos de células de combustivel, com
uma vasta gama de parametros de funcionamento, poténcia, aplicacbes e componentes. Esta
diversidade é um dos principais pontos fortes desta tecnologia pois permite sua aplicacdo em
diferentes escalas. Os principais tipos de células de combustivel podem ser classificados em relacéo

ao tipo de eletrélito que utilizam, estes encontram-se resumidos na Tabela 1:

Tabela 1 — Principais tipos de células de combustivel classificadas segundo o tipo de eletrolito.

Nome Eletrolito T (°C) Aplicacbes

PEMFC- Membrana  Polimero s6lido 60-100 Geracdo estacionéria.

de Polimero Portateis. Veiculos.

AFC - Alcalina Solugéo aquosa de 90-100 Espaco. Militar.
hidroxido de potassio

PAFC- Acido Acido fosférico liquido 175-200 Geracdo estacionéria.

fosforico Portateis.

MCFC- Carbonatos  Solugdo liquida de litio, ~ 600-1000 Geracdo estacionéria.

fundidos s0dio e potassio

SOFC- Oxidos Oxido de Zn sélido com  600-1000 Geracdo estacionéria.

Solidos ligas de itrio

As células de combustivel de baixos parametros como as PEMFC, AFC e PAFC apresentam
excelente desempenho para sua implementacdo em aplicacdes portateis. Por outro lado, as células
de alta temperatura como as MCFC e SOFC sdo propostas para aplicacdes em geracdo de altos
valores de poténcia. E importante esclarecer que todas as tecnologias de células de combustivel ndo
estdo no mesmo nivel de desenvolvimento, atualmente as PEMFC e a PAFC, ambas de parametros
baixos, estdo mais perto da comercializacdo (CURTIN; GANGI, 2015).

Uma das principais aplicacbes das células de combustivel estd no setor do transporte
automotivo. A maioria dos grandes fabricantes de automoveis tém prototipos e muitos ja até
modelos comerciais de carros que usam um motor elétrico e células de combustivel (ADLER, 2016).

Embora os valores de eficiéncia conseguidos neste tipo de sistema de células SOFC sejam
0s mais elevados destes dispositivos (SEMBLER; KUMAR, 2011), sua dependéncia dos parametros
de funcionamento e desenho da célula é um problema e tem sido amplamente abordado na literatura.
Alcangar o desempenho maximo de uma célula implica um processo de otimizacdo que envolve
pardmetros eletroquimicos, termodinamicos e geométricos (ZHANG et al., 2015).

Claramente, se o desejo é chegar a um estagio favoravel para estabelecer a economia do
hidrogénio é necessario produzi-lo em grandes volumes e a partir de varias fontes de energia para

garantir um fornecimento adequado e otimizar os dispositivos de conversdo para sua aplicacao final.
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1.2.Justificativa.

O uso da geracao IV de reatores nucleares para aplicacfes de alta temperatura é um topico
de repetida referéncia na literatura cientifica atualmente. Os processos de eletrolise de alta
temperatura e o ciclo iodo-enxofre de dissociacdo termoquimica da agua tem as maiores
possibilidades de serem empregados na producao de hidrogénio em grandes volumes (SHARMA;
GHOSHAL, 2015).

Atualmente existem varios projetos internacionais tentando reunir experiéncias em
aplicacdes térmicas de reatores nucleares da geracdo 1\VV. Em 2009 comecou o projeto EUROPAIRS
(End-User Requirements for industrial Process heat Applications with Innovative nuclear Reactors
for Sustainable energy supply) com a participacdo de 27 paises, sob os auspicios da Comunidade
Europeia. Seu principal objetivo é avaliar o potencial real do acoplamento de um reator nuclear de
temperatura muito alta (VHTR) com processos industriais. Programas como o0 EUROPAIRS tem
como objetivo a obtencdo de resultados que melhorem a compatibilidade técnica entre os sistemas
nucleares e processos industriais, bem como a viabilidade econdmica da ligagdo dos sistemas
(ANGULO et al., 2012).

No entanto, a integracdo dos reatores nucleares existentes como o0 HTR-10 e HTTR com 0s
processos de producdo de hidrogénio ainda ndo tem sido completamente estudada. A maioria dos
estudos feitos até agora empregam modelos simplificados a partir dos quais é muito complexo
realizar estudos de sensibilidade, otimizacdo de parametros e célculos da eficiéncia do processo.

Os programas de simulacdo de processos quimicos CPS (do inglés, Chemical Process
Simulation) e os de dinamica de fluidos computacional CFD (do inglés, Computational Fluid
Dynamic) oferecem vantagens significativas para compensar esta dificuldade. A ampla base de
dados destes programas de CPS em termos de espécies quimicas, reacdes e a facilidade de simulagéo
de processos quimicos complexos os tornam ideais para a simulacéo de processos de dissociagdo da
termoquimica agua, como o I-S. Entanto, os cddigos de CFD podem oferecer um nivel de detalhe e
informacdo que os CPS ndo sdo capazes de fornecer, de modo que eles séo apropriados para a
simulacdo de componentes vitais do processo, como o eletrolisador no processo de eletrolise de alta
temperatura.

A otimizac&o dos principais parametros termodinamicos de um processo quimico complexo,
como o processo I-S, é uma tarefa que exige a consideracao de varios fatores. O consumo de energia
dos componentes, a eficiéncia das rea¢fes quimicas, os indices de conversdo das espécies devem
ser considerados quando se quer construir um modelo eficiente. O ciclo I-S é um processo fechado,

todos 0s componentes quimicos do ciclo sdo reciclados com um rendimento tedrico de 100%,
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embora, na realidade, esse valor ndo seja atingido. Teoricamente apenas dgua como matéria prima
do processo deve ser incorporada de forma continua (CHANG et al., 2012; GARCIA et al., 2013).

A utilizacdo de um software CFD para resolver problemas de natureza eletroquimica esta
em ascensdo nos Ultimos tempos. O acoplamento entre os modelos de dindmica de fluidos e 0s
modelos de campo elétrico e eletroquimicos feitos pelos programas de CFD comerciais tem
mostrado excelentes resultados em comparacdo com o0s resultados experimentais e tedricos
(HASHEM I et al., 2012; QU et al., 2011; SEMBLER; KUMAR, 2011).

1.3.0bjetivos.

Objetivo Geral:

O trabalho tem como objetivo desenvolver metodologias de modelagem computacional de
processos de producao de hidrogénio com fonte de energia nuclear de temperatura muito alta usando
codigos de CFD e CPS.

Objetivos Especificos:
1- A partir da energia fornecida por um reator nuclear avancado de temperatura muito alta
obter:

e Um projeto conceitual de uma instalacdo produtora de hidrogénio pelo ciclo I-S de
decomposicdo termoquimica da &gua baseado em um modelo computacional
utilizando c6digos CPS.

e Um projeto conceitual de uma instalacdo produtora de hidrogénio pela eletrélise de
alta temperatura baseado em um modelo computacional utilizando codigos CPS e
CFD.

2- A partir dos modelos computacionais desenvolvidos realizar analises de sensibilidade e

otimizacgdo dos parametros dos sistemas e uma avaliagdo comparativa dos dois projetos.

O presente trabalho esta divido em 5 capitulos onde seré desenvolvida uma metodologia de
modelagem computacional para os processos de producdo de hidrogénio de eletrolise de alta
temperatura e o ciclo iodo-enxofre de dissociacdo termoquimica da agua. No capitulo 2 é feita uma
apresentacdo do estado da arte dos processos de producdo de hidrogénio, assim como 0s projetos
dos reatores nucleares de alta temperatura contemplados para fornecer a energia necessaria pelos

processos. Uma revisdo detalhada das principais pesquisas nas tematicas da producéo de hidrogénio
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pelos modelos propostos empregando as ferramentas de CFD e CPS e feita, apresentando os pontos
fortes e limitacGes de cada pesquisa.

No capitulo 3 é apresentada a metodologia que sera empregada para cumprir 0s objetivos
propostos. E apresentada uma descri¢do dos principais modelos termodindmicos do simulador de
processos quimicos empregado, Aspen HYSYS, que serdo implementados no modelo. E exposta
uma metodologia para a construcdo dos modelos para os processos de producdo de hidrogénio
empregado o simulador de processos quimicos. Da mesma forma é feita uma descricdo dos modelos
que serdo empregados para 0 modelo detalhado do SOEC feito em CFD é apresentada a metodologia
a sequir.

No capitulo 4 é desenvolvida a metodologia proposta para a modelagem do projeto
conceitual do processo de eletrolise de alta temperatura. Primeiramente é feita uma simulacéo
detalhada do eletrolisador do tipo SOEC em CFD para otimizar alguns dos principais parametros
de operacdo do componente e maximizar a producdo de hidrogénio. Um ciclo Brayton a gas é
proposto para a producdo de energia necessaria para o0 processo de eletrolise, sendo este estudado
para calcular a eficiéncia. Foi adotada uma aproximacéo para fazer a incluséo do eletrolisador no
diagrama de fluxo do processo de eletrolise ligado ao TADSEA para obter o modelo para o processo
completo. Neste modelo seréo feitos estudos de sensibilidade dos pardmetros de operacao para obter
sua influéncia na eficiéncia calculada.

No capitulo 5 é aplicada a metodologia apresentada para a construcdo do modelo para o
processo I-S empregando o cddigo de CPS. As secdes do ciclo I-S sdo estudadas separadamente
para analisar a influéncia dos principais parametros de operagédo e projeto para depois calcular a
eficiéncia global do processo. Serdo feitos analises de sensibilidade destes parametros na eficiéncia.
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2. REVISAO DA LITERATURA.

2.1.Producéo de hidrogénio

O uso do hidrogénio tem aumentado nos ultimos anos. Usado atualmente em diferentes
processos ndo energéticos como a producéo de fertilizantes, refinamento de gorduras, obtencdo de
amonia e na indudstria petroquimica (STEWARD et al., 2016). Devido ao desenvolvimento futuro
da economia do hidrogénio, a producédo deste deverd aumentar drasticamente nas proximas décadas.

A produgdo de hidrogénio é um componente de vital importancia na economia do
hidrogénio, por isto ha varios anos tém-se desenvolvido uma grande variedade de métodos para
produzi-lo utilizando a maior diversidade possivel de fontes de energia e matéria prima. Entre estas
destacam a reforma do gas natural e do carvao, a eletrdlise da &gua e os ciclos de dissociacdo
termoquimica da dgua. Adicionalmente foram desenvolvidos projetos para a obtencéo de hidrogénio
por outros métodos alternativos, como fontes bioldgicas e fotoelétrica que tentam tirar proveito em
termos de impacto econdmico e ambiental (GOMEZ et al., 2011).

Algumas destas investigacdes se concentram em Vvarios paises que sdo lideres neste campo.
O potencial de aplicacdo de um cenario futuro da economia de hidrogénio foi realizado e avaliado
com sucesso na Islandia em 2009 (ARNASON; SIGFUSSON, 2000). Estudos semelhantes foram
realizados nos EUA (LATTIN; UTGIKAR, 2007) e no Canada. A producéo de hidrogénio por via
de dissociacdo termoquimica da molécula da dgua, um dos principais objetivos deste trabalho, foi
desenvolvida em paralelo em vérios paises (Canada, Japdo, Estados Unidos e Franca),

coincidentemente paises com um elevado desenvolvimento nuclear.

2.1.1 Reforma a vapor.

A reforma a vapor é um processo de decomposicdo catalitica de hidrocarbonetos leves
(metano, gas natural, nafta) reagindo com vapor superaquecido para produzir gas de sintese com um
elevado conteudo de hidrogénio. As reacdes de reforma séo altamente endotérmicas e ocorrem em
temperaturas acima dos 500 °C. A reforma do metano, por exemplo, ocorre a 850 °C, e pressdes
compreendidas entre 2,5 a5 MPa (HARYANTO et al., 2005).

CH, + H,0 & 3H, + CO — 206 kJ/mol (1)
CH, + 2H,0 & 4H, + CO, — 165 kj/mol )
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Catalisadores de niquel sdo geralmente empregados para as reaces 1 e 2. Para aumentar a
quantidade de hidrogénio na saida do catalisador e impedir a deposicdo de carbono, o CO é

convertido mediante uma reacao exotérmica em CO> de acordo a :

CO + H,0 < H, + CO, + 41K]J/mol (3)

A tecnologia de reforma de gés estd bem estabelecida desde o ponto de vista econdmico e
industrial. Atualmente contribui com cerca de metade do hidrogénio produzido no mundo (DUTTA,
2014). Os maiores volumes de producdo alcancados pelos reformadores de gas atuais vao até
130.000 m® com uma eficiéncia perto do 75%. No entanto, os niveis de producdo de CO; por kg de
hidrogénio é de 9,5 kg/kg de H2. Estes niveis de producdo de CO>, junto com a dependéncia deste
método dos combustiveis fdsseis, fazem que as técnicas de reforma nao sejam consideradas para a
economia do hidrogénio (BOYANO et al., 2011).

2.1.2 Eletrolise de alta temperatura.

A eletrolise € um método de producdo de hidrogénio e oxigénio pela decomposicdo direta
de &gua utilizando energia elétrica. A eletrolise convencional foi desenvolvida comercialmente
desde 1890 (YAN; HINO, 2011).

O processo de eletrolise € produzido em eletrolisadores que tem atualmente uma taxa de
producéo que varia desde alguns cm®/min até milhares de m3/h. Existem casos de estudo de centrais
hibridas utilizando energia renovavel, que reduz os custos de energia elétrica e minimiza as emissoes
associadas com o hidrogénio produzido (VALDES et al., 2012).

Em condig¢Ges normais de presséo e temperatura, a mudanca na energia livre de Gibbs (41G)
para a reacdo de dissociacdo da agua é positiva, assim esta ndo € espontanea e deve ser fornecida
uma quantidade de energia equivalente ao valor de 4G. Numa célula eletrolitica, a energia é
fornecida atraves da aplicacdo de uma diferenga de potencial entre os eléctrodos colocados num
eletrolito. A diferenca de potencial V aplicada aos eléctrodos produz um trabalho méaximo calculado

por:
AG = nFV,, (@)
Em que, F= 96.485,33 C é a constante de Faraday, n € o numero de moles de elétrons

envolvidos e Ve € a voltagem minima necessaria para causar a reagdo dissociagdo da agua. A

grandeza Vrev também é conhecida como o potencial termodinamicamente reversivel em condig¢Ges
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normais de pressdo e temperatura (25°C ,1 bar) 4G=237,178 kJ/mol entdo poderemos expressar a

equacao 4 como:
Veey = 86/ £ =1,229V (5)

Mas 4G é um parametro dependente da temperatura, da composicdo do eletrolito e da

pressdo dos gases que pode ser calculado segundo a expressao:

AG, = AG? + RT * In |-22—2°
QH20

iz, L9205 ] ©

Onde:

AGe : variagdo na energia livre de Gibbs (kJ/mol).

AG: variacdo na energia livre de Gibbs em condig6es normais (kJ/mol).
T: temperatura (K).

R : constante dos gases (kJ/molK).

(fH2/P°) : atividade quimica do hidrogénio na célula eletrolitica.

(fo2/P°) : atividade quimica do oxigénio na célula eletrolitica.

aH20 : atividade quimica da agua na célula eletrolitica.

Dividindo toda a equacéo (6) entre o termo nF, é obtida uma expressdo para a tensdo teorica
com dependéncia dos parametros de pressao e temperatura do dominio expressado na equacao

seguinte:

QH20

RT 2y, 205
E=E+ (E) x In [¥] (7)

A voltagem real necessaria para a eletrolise (Ecer) € maior que a teorica (E) pois é necessario
adicionar as voltagens por sobreativacdo dos eletrodos (Eov.pota € Eovpotc) € as perdas de tenséo

devido ao efeito Ohm (Eonm) de acordo com a equagéo:

Ecer = E + Eov.pot.A. + Eov.pot.C. + Eohm (8)
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Os valores de sobretensdo ocorrem nos elétrodos, devido a diferenca da composicdo na area

entre os elétrodos e o eletrolito sendo calculada segundo a equacdo de Tafel (KUMAR,;
SARAKONSRI, 2010).

Eov.pot =A lni (9)

Onde
A: fator de Tafel (V).
i: densidade de corrente na célula (A/m?).

io: intercAmbio de densidade de corrente (A/m?).

A resisténcia dhmica é produzida entre os componentes do eletrolisador: eletrdlitos,
separador, canais de gas, eletrodos e do circuito externo e seu valor tem uma dependéncia
aproximadamente linear com a corrente elétrica. A diferenca de potencial total da célula eletrolitica
é grande para altos valores de densidade de corrente, o que faz que os custos de producdo aumentem
trabalhando nestes parametros, devido aos elevados niveis de energia necessarios. No entanto, as
células podem ser pequenas e 0s custos podem ser baixos, de modo que a optimizacao de sistemas
de células e seu processo de funcionamento € necessaria para minimizar os custos (YAN; HINO,
2011).

A eficiéncia da célula eletrolitica (n.,.), € calculada como a relacdo entre a entalpia da reacéo

eletroquimica (AH) e a voltagem fornecida a célula.

AH E
Nele = W e (10)

A voltagem da reacdo eletroquimica (EH) e a energia transmitida na célula (Ece) sdo

calculadas como:

Ey = oF (11)
w
Ecel - E (12)

2.1.3 Ciclos termoquimicos. Ciclo I-S.

Os ciclos termoquimicos de dissociacdo da agua convertem o calor da fonte de energia

nuclear ou solar em energia quimica contida no hidrogénio, o vetor energético.
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Os ciclos de dissociacdo termoquimica da dgua oferecem vantagens Unicas, tornando-os
candidatos atraentes para a producao de hidrogénio em grandes volumes. A decomposicdo térmica
direta de agua requer temperaturas extremas acima de dois mil Kelvin (YAN; HINO, 2011), no
entanto os ciclos termoquimicos utilizam temperaturas substancialmente mais baixas, na ordem dos
1173 K, combinando reagdes endotérmicas e exotérmicas a baixas temperaturas onde, o balanco das
especies e reacdes quimicas tém como resultado global a dissocia¢do da molécula de agua.

As pesquisas e 0 desenvolvimento de ciclos termoquimicos de dissociacdo da agua
comegaram na década dos anos 60 (ROSEN, 2010). Desde entdo, tém-se desenvolvido em diversos
paises perto de 200 ciclos termoquimicos. E desejavel que os ciclos tenham caracteristicas que
facilitem a sua adaptacdo, tais como uma alta eficiéncia térmica de producdo de hidrogénio, um
nivel de operacdo aceitavel e facil dimensionamento.

Devido as suas caracteristicas, o ciclo iodo-enxofre (I-S) proposto pela General Atomics sob
0 nome de processo GA (HARVEGO et al., 2006) tem sido um dos mais estudado. O ciclo I-S é um
dos principais processos para usar o calor dos reatores nucleares chamados de temperatura alta
(VHTR), HTGR ou um outro sistema como podem ser os ADS como o TADSEA proposto no ano
2011 (ABANADES et al., 2011). Essas fontes séo capazes de fornecer temperaturas acima dos 1000
°C que em teoria sdo suficientes para o processo. O ciclo I-S envolve apenas espécies quimicas em
estado liquido o que representa uma vantagem significativa na operabilidade da planta.

O processo I-S esta composto por trés reacdes quimicas:

S0,(g) + I,(1) + 2H,0(1) - H,S04(aq) + 2HI(aq) AH = —98 KJ/mol (13)
H,S04(ac) - S0,(g) + H,0(g) + 1/2 0,(9) AH = 329 kJ /mol (14)
2HI(ac) —» H,(g) + 1,(g) AH = 119 kJ /mol (15)

Tendo como reacdo total a decomposicdo da &gua mostrada na equacdo 16, que €
continuamente adicionada ao sistema, resultando num processo de reagdes quimicas fechado como

€ mostrado na Figura 4, sendo apenas necessaria o fornecimento da matéria prima e energia.
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Figura 4 — Diagrama simplificado do ciclo iodo-enxofre de dissocia¢do termoquimica da agua

empregando como fonte de calor um reator nuclear de temperatura muito alta.
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Fonte: Autor.

H,0(1) > Hy(g) + 1/, 0,(g)  AH = 286 kJ/mol (16)

A reacdo inicial do processo é conhecida como reacdo de Bunsen (LEE et al., 2008), é
exotérmica a temperaturas baixas (em torno dos 120 °C). As espécies quimicas envolvidas na reacdo
inicial (agua, iodo e dioxido de enxofre) reagem espontaneamente a esta temperatura, produzindo
uma solucdo aquosa que € uma mistura de acidos sulfarico e iodidrico. A separacdo destes acidos €
feita sem muitos problemas na presenca de excesso de acido iodidrico, utilizando um separador de
liquido-liquido, devido as diferencas de densidade das espécies (ZHU et al., 2012). A partir desta
separacdo aparecem duas fases, uma das quais € composta por acido sulfarico e agua e a outra por

acido iodidrico, 4gua e iodo. A primeira dessas fases € decomposta pelas equacoes:

H,S0,(ac) - S03(g) + H,0(g) AH = 363 k] /mol (400°C) (17)
S0;(g) - S02(g) + 1/, 0,(g) AH = 97 k] /mol (850°C) (18)

A decomposigdo térmica do acido iodidrico pode ser feita em fase gasosa, ou liquida
utilizando os catalisadores adequados (LI et al., 2013). A reacédo é endotermica, e seu coeficiente de
conversdo estd perto do 20-30 % no intervalo de temperaturas acima dos 900 °C, apds a
decomposi¢do do acido, as fases devem ser separadas e sdo reincorporadas na sec¢édo inicial do
ciclo. Na Figura 5 € apresentada uma representacéo esquematica do diagrama de fluxo do ciclo iodo-

enxofre com as reacOes e 0s processos de separacdo envolvidos.
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Figura 5 — Diagrama de fluxo simplificado do ciclo iodo enxofre com as reac@es e 0s processos de

separacdo envolvidos.
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Fonte: Autor.

Ambas decomposicOes sdo fortemente endotérmicas e tém altos coeficientes de conversao
de equilibrio. A reacdo de decomposicdo do &cido sulfurico tem lugar entre 400-500 °C e a
decomposicdo de trioxido de enxofre entre 800-850°C em presenca de catalisadores, sendo as ligas
de Paladio-Prata umas das mais estudadas e com melhores rendimentos da reacdo (BARBAROSSA
et al., 2006). A reacdo 18 corresponde a maior temperatura necessaria no processo e representa o
principal motivo porque devem ser empregadas fontes de temperatura muita alta para este processo.

2.2.Tecnologias nucleares para a producao de hidrogénio.

Os processos de producdo de hidrogénio usando tanto reforma a vapor, como a
decomposic¢édo termoquimica da agua e a eletrélise de alta temperatura tém sido associados com
alguns reatores em projeto da chamada geracdo IV, capazes de fornecer energia e temperatura
suficientes para estes processos (ELDER; ALLEN, 2009; KOH et al., 2010; OHASHI et al., 2004).

Neste momento, o desenvolvimento nuclear encontra-se concentrado na proxima geragéo de
reatores comerciais, alguns projetos desta geracao sdo os chamados VHTR (Very High Temperature
Reactor). Entre suas aplicacfes mais importantes esta a producéo de hidrogénio por metodos de alta
temperatura. Os reatores nucleares de temperatura muito alta sdo os sucessores dos reatores de alta
temperatura, cujo estudo comecou nos inicios dos anos 60, empregando particulas de combustivel

revestidas.
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O reator Dragon foi pioneiro no uso de particulas de combustivel TRISO, o AVR
(Arbeitsgemeinschaft Versuchsreaktor), testando a utilizacdo de outros combustiveis, procurando
tempos de operacdo mais longos e facilidade na medicdo e analise do combustivel. Também o
protétipo FSV (Fort St. Vrain), utilizando combustivel tipo prismatico, alcangou uma queima de 90
GWd/t com combustivel de Tério além de um rendimento térmico total de 39% usando uma turbina
a vapor (YAN; HINO, 2011). Ao final do século passado entraram em operagao 0S primeiros

reatores de teste de alta temperatura.

2.2.1. HTTR.

O reator de alta temperatura refrigerado a gas HTGR foi desenvolvido pela Agéncia
Japonesa de Energia Atdmica (JAEA), sob o0 nome de HTTR (High Temperature Engineering Test
Reactor) e atingiu sua poténcia maxima numa temperatura do refrigerante na saida do vaso do reator
de 950 °C (SAKABA et al., 2007). Sua integracdo com um processo de producao de hidrogénio foi
estudada a partir da fase de projeto conceitual nos anos 80 (ONUKI et al., 1984).

Os objetivos deste projeto sao:

e Estabelecer as tecnologias basicas dos HTGR.

e Demostrar as caracteristicas de operacao segura e seguranca inerente do sistema.
e Demonstrar a utilizacdo do calor nuclear.

e Irradiar combustiveis e materiais do HTGR.

Para demonstrar o uso de calor deste reator foi empregado um trocador calor intermediario
(IHX) no circuito do reator, para fornecer ao hélio a energia necessaria para o processo I-S.

As pesquisas nas aplicacbes do HTGR estdo dirigidas ndo s6 na producdo de hidrogénio,
mas em cogeracao de energia elétrica e de agua potavel pela dessalinizacdo de dgua do mar. A JAEA
em 2013 publicou um artigo onde apresenta-se um sistema hibrido de geracdo de hidrogénio para
HTGR pelo processo I-S, eletricidade através de um ciclo Brayton fechado e agua através da
dessalinizacao da 4gua do mar. Este trabalho demonstra a alta demanda destes produtos em alguns
paises do Oriente Médio (YAN et al., 2014).

As pesquisas do HTGR como fonte primaria de energia para o processo I-S tém sido
desenvolvidas principalmente no Japdo pela JAEA, esta instituicdo tem laboratorio para testes de
acoplamento do processo I-S (TERADA et al., 2007). No entanto ndo séo reportadas na literatura
referéncias de uma planta de tamanho piloto ou industrial para este tipo de processo ligado a este

reator.
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2.2.2. GTHTR-300C.

O reator GTHTR-300C é um projeto da chamada geracdo IV com seguranca passiva que
permitira a cogeracgao de hidrogénio, eletricidade e outros processos industriais de alta temperatura
(YAN et al., 2014). Consiste de um reator de alta temperatura modular de 600 MWt de poténcia,
um ciclo de gés para a geracao de energia elétrica e para a cogeracdo tem um trocador de calor
intermediario (IHX) que fornece altas temperaturas para a geracdo de hidrogénio. A Agéncia de
Energia Atémica do Japdo (JAEA) tem desenvolvido o projeto GTHTR-300C através de diversos
programas de pesquisa e desenvolvimento. O desenvolvimento de programas para estudar os
processos de conversdo de energia para 0 GTHTR-300C inclui o desenvolvimento de turbinas de
hélio para validar a sua eficiéncia e o estudo da tecnologia de compressao de hélio (JAEA, 2011).

Paralelamente é realizado um programa de pesquisa na producéo de hidrogénio pelo ciclo I-
S. A combinagdo do ciclo I-S com a fonte de energia deste VHTR oferece uma produgéo
centralizada de hidrogénio sem emitir gases de efeito estufa. O GTHTR-300C foi projetado para
obter uma producdo flexivel, acessivel e limpa de hidrogénio e eletricidade. O projeto GTHTR-
300C pode produzir 300 MWe com uma eficiéncia térmica entre 45-50% com um ciclo Brayton a
gés e perto de 1,4 milnhdes de m® de hidrogénio com uma eficiéncia de 45%, ou € capaz de cogerar
ambas com as eficiéncias identificadas. A capacidade de producédo desta planta é considerada uma

opcao econdmica para 2030 no Japdo (JAEA, 2011).

2.2.3. HTR-10e HTR-PM.

O HTR-10 foi construido no Instituto de Energia Nuclear e Tecnologia (INET) na
Universidade de Tsinghua (China). O projeto comegou em 1992, sua constru¢do comegou em 1995
e o reator esteve pronto em 2000, quando atingiu a primeira criticalidade. Em 2003, comegou a
operar poténcia nominal (ELDER; ALLEN, 2009). Os objetivos do HTR-10 sdo verificar e
demonstrar as caracteristicas técnicas e de seguranca dos reatores HTGR modulares e estabelecer
uma base experimental para o desenvolvimento de aplicagdes nucleares de temperatura alta. O HTR-
10 é um reator de leito de bolas, que usa um combustivel TRISO de 6 cm de diametro, o didmetro
do ndcleo do reator é de 1,8 m, e contém 27 000 elementos combustiveis (ZHANG et al., 2006). No
refletor estdo localizados os sistemas de controle. O leito de bolas é continuamente recarregado por
um sistema pneumatico a partir da camada inferior do nucleo. O hélio flui através do leito a uma
taxa de fluxo de 4,3 kg/s (ELDER; ALLEN, 2009). Apesar de seu valor de poténcia pequeno, 0
HTR-10 estd perto de escala 1:1 em comparacdo com um HTGR e, portanto, € um teste

representativo para os sistemas de remocdao de calor e outros aspectos importantes.
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O HTR-10 tem duas fases de operacdo. Na primeira etapa, que foi usada por muitos anos

para a fase de inicializacdo e operacdo, opera numa temperatura na saida do reator de 700 °C e 250

°C na entrada. No circuito secundario tem uma turbina a vapor para geracdo de energia. Na segunda

fase, denominada de HTR-10GT, um ciclo direto de hélio foi utilizado numa turbina a gas com ciclo

Brayton com uma temperatura do hélio na saida do reator de 900 °C. Esta fase estd ainda em

concepcao e optimizacdo e estd prevista para ser utilizada em aplicacdes de alta temperatura
(ELDER; ALLEN, 2009).

2.24. GT-MHR.

A companhia General Atomics (GA) desenvolveu um projeto do reator HTGR chamado de
GT-MHR, contido num recipiente acoplado a um ciclo Brayton de turbina a gas num vaso adjacente.
A vida 0til da planta é estimada em 60 anos, o combustivel do reator sdo blocos, cada um deles
contém 3.126 localizacGes para as barras de combustivel e 108 canais de refrigeracdo (RICHARDS
et al., 2006). Na Figura 6 é mostrada uma representacdo da unidade de producéo de hidrogénio
ligada ao GT-MHR.

Figura 6 — Representacdo esquematica do reator GT-MHR da GA ligado a uma usina de producéo

de hidrogénio pelo ciclo I-S.
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Fonte: Adaptado de RICHARDS, et al., (2006)

Para a producéo de energia, 0 GT-MHR tem como projeto operar numa poténcia de 600 MWt com
uma temperatura do hélio na saida do reator de 950 °C. A temperatura do hélio, na entrada do reator
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é de 590 °C, o que permite obter uma maior eficiéncia na operacao do ciclo Brayton e condigdes de
operacdo aceitaveis do ponto de vista da resisténcia do vaso do reator. Outras caracteristicas do

reator GT-MHR sdo mostradas na Tabela 2.

Tabela 2 — Caracteristicas principais do projeto do reator GT-MHR.

Sistema do reator modular

NUmero de modulos 4
Poténcia por modulos 600 MW(t)
Temperatura na entrada/saida 590°C/950 °C
Temperatura maxima do combustivel (Operagdo normal) 1250°C-1350°C
Temperatura maxima do combustivel (Condigdes de acidente) <1600 °C

Sistema de transporte do calor

Refrigerante do circuito primario hélio

Pressdo do refrigerante 7,0 MPa
Fluxo do refrigerante 320 kg/s
Refrigerante do circuito secundéario hélio
Temperaturas limites do secundério 565 °C/925 °C

Fonte: HARVEGO et al., (2006).

Nos atuais reatores nucleares LWR com um rendimento térmico maximo perto de 33% e
com os eletrolisadores operando com uma eficiéncia perto de 75%, resulta numa eficiéncia global
de 25%. Se o reator GT-MHR € usado para a producdo de energia elétrica, com uma eficiéncia
térmica de 48% e esta energia fosse empregada para a producdo de hidrogénio por eletrolise
convencional a eficiéncia global seria de 36 % (RICHARDS et al., 2006).

Para a producdo de hidrogénio usando o GT-MHR duas variantes de processos de altas
temperaturas tém sido investigadas a fim de melhorar sua eficiéncia e economia. A primeira variante
é um sistema MHR ligado a um sistema de producéo de hidrogénio usando o ciclo I-S de dissociagdo
térmica da agua. A segunda alternativa consiste em acoplar o sistema GT-MHR a uma planta de
eletrolise de alta temperatura (RICHARDS et al., 2006).

2.2.5. Sistemas dirigidos por aceleradores.

O projeto de sistemas dirigidos por aceleradores tem sido tema de estudo muito abordado na

literatura nos Gltimos anos devido as vantagens tecnoldgicas de seu principio de funcionamento.
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Esta tecnologia é constituida por um nucleo subcritico em torno de um alvo de espalacéo, que tem
a funcdo de uma fonte externa de néutrons. O alvo de espalacdo é bombardeado com prétons
provenientes de um acelerador, que mantém um determinado nivel de poténcia térmica e fluxo de
néutrons.

Um sistema dirigido por acelerador do tipo de leito de bolas foi estudado e concebido para
atingir temperaturas elevadas, com o objetivo da cogeracdo de energia elétrica e hidrogénio
(ABANADES et al., 2011). O projeto baseado nesta tecnologia chamado TADSEA (Transmutation
Advanced Device for Sustainable Energy Applications), mostrado na Figura 7, tem a capacidade

tedrica de atingir uma temperatura maxima na saida do nacleo de 950 °C.

Figura 7 — O TADSEA é um sistema nuclear de temperatura muito alta que emprega um acelerador

de prétons para manter a reacdo em cadeia num nucleo subcritico.
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Fonte: Adaptado de GARCIA et al., (2012).

Assim, em principio pode ser utilizado para a producao de hidrogénio por meio de eletrolise
de alta temperatura ou ciclo termoquimico I-S de dissociacdo da dgua. Algumas das caracteristicas

mais importantes do TADSEA estdo apresentadas na Tabela 3.



Tabela 3 — Alguns dos parametros de projeto mais importantes do TADSEA.

Parémetros do nucleo Valor
Raio interior 15,5cm
Raio exterior 125,75 cm
Altura 293,94 cm
NUmero de bolas 94092
Temperatura de entrada/saida 590°C /950 °C
Poténcia 100 MW
Refrigerante hélio
Fluxo do refrigerante 53 kg/s
Pressdo do refrigerante 7 MPa

Fonte:(GARCIA et al., 2012).
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Os altos niveis de seguranga, controle da planta e as possibilidades de transmutacdo de

residuos vida longa é uma das principais vantagens dos sistemas dirigidos por acelerador. O

TADSEA foi estudado qualitativamente para o ciclo de produgédo de hidrogénio pelo ciclo I-S

(ABANADES et al., 2011) mas o desenvolvimento de um modelo termodindmico para executar um

calculo da eficiéncia do processo para este reator ndo € reportado. Além disso, ndo foi feita a

avaliacdo da integracdo da planta de eletrélise de alta temperatura com esta tecnologia.

2.2.6. Outros programas.

As tecnologias nucleares mais estudadas para a producédo de hidrogénio séo os reatores
HTTR, HTR-10, HTR-PM e GT-MHR. No entanto, estas ndo sdo as Unicas alternativas, existem

outros projetos que estdo sendo desenvolvidos em paralelo com grandes perspectivas. Na Tabela 4

resumem-se 0s programas de producdo de hidrogénio que existem atualmente (NATERER et al.,

2013a).

Tabela 4 - Os principais programas nacionais e internacionais para a producéo de hidrogénio

(tomado de (NATERER et al., 2013a))

Regido Programa Ano Descricao

Japao WE-NET 1993 Sistemas energéticos limpos baseados em hidrogénio é um
programa para lograr una rede energética mundial (World
Energy NETwork), o termo do programa é 1993-2020.

Texas, ARISE 1990 Eles criaram o centro de pesquisa NFS para producdo de

USA hidrogénio por fotoletrolisis de H»S e fotocatalise da agua.
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Regido Programa Ano Descricéo

USA Freedom 2005 Programa DOE que promove a economia do hidrogénio
Car and nos EUA.
Hydrogen

Europa Shell 2000 Eles gastaram US $ 500 milhdes para programas de
Hydrogen producdo de hidrogénio.
ECTOS 2000 Dedicado a pesquisa de transporte urbano ecoldgico para a

Europa.

Quickstart 2003 A producéo de hidrogénio a partir de fontes renovaveis de
energia para uso na industria automotiva.
Mais de 160 veiculos com células de combustivel na
HyCHAIN 2006  Alemanha, Espanha e Italia

Canada- Euro- 1992 Projeto conjunto para estudar o transporte de hidrogénio a
Europa Quebec partir de Quebec para Hamburgo, por meios criogénicos.
Canada NRC- 2010 Cerca de 10 postos de abastecimento de hidrogénio foram
Vancouver instalados em Vancouver.
Ontario, Cu-Cl 2011 Cinco paises desenvolvem uma planta de producdo de
Canada cycle hidrogénio integrado usando o ciclo de Cu-Cl com um
reator nuclear.
Alemanha  Hysolar 1986 Promove o hidrogénio como vector de energia de longa
- Arabia distancia. Métodos desenvolvidos para a producdo de
Saudita hidrogénio.
Franca PAN'H 2005 Hidrogénio Programa Nacional de Franca.
Islandia Iceland 1998  Visa tornar a Islandia a primeira economia do hidrogénio
em 2030.
Turquia UNIDO- 2004 Eles fundaram o Centro Internacional para a Energia do
ICHET Hidrogénio (ICHET, por sua sigla em Inglés).

Fonte: (NATERER et al., 2013b)

O projeto francés ANTARES é um programa de pesquisa de uma parceria entre a AREVA
NP, a EDF e a CEA (NATERER et al., 2013a). O principal objetivo é desenvolver um prot6tipo
industrial de um HTGR. A caracteristica distintiva deste projeto é a flexibilidade do reator,
aumentando a possibilidade de desacoplamento do mesmo. Os mesmos objetivos estdo declarados
no projeto RAPHAEL. Em abril de 2005 o projeto foi apresentado como RAPHAEL (Reactor for
Process heat, Hydrogen and Electricity generation Integrated Project). Teve como objetivo avaliar
a viabilidade e o desempenho de um HTGR para a geracdo de energia e calor. O consorcio do
programa é composto por 33 organizagdes de 10 paises na Europa (EKMANIS et al., 2013).

O Instituto de Pesquisa de Energia Atdmica da Coréia do Sul (KAERI, por suas siglas em
inglés) tem um forte programa para desenvolver tecnologias nucleares. Um desses projetos tem
como objetivo demonstrar a producdo de hidrogénio usando um VHTR a grande escala para o ano
2020. Tém 4 candidatos para a construcdo de uma planta de 200 MWt com dois reatores modulares
prismaticos e dois reatores de leito de bolas. O pré-projeto conceitual foi previsto para ser concluido
em 2015 e comecar a construcdo em 2017 e operacdo em 2020 (CHANG et al., 2007). Em 2012,
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AREVA publicou sua intencdo de desenvolver um reator HTR de ciclo de vapor com
desenvolvimento a curto prazo (LOMMERS et al., 2012).

2.3.Simulacgéo dos processos de producéo de hidrogénio. Estado da arte.

2.3.1. A producéo de hidrogénio pelo processo I-S. Estado da arte.

O processo I-S de dissocia¢do termoquimica da agua tem sido objeto de muitas pesquisas,
especialmente na ultima década onde s&o reportados a maior quantidade de trabalhos. Estes estudos
foram dirigidos inicialmente para a avaliacdo da viabilidade da implementacdo do processo para
producdo de hidrogénio em grandes volumes.

Tem estudos que oferecem uma descri¢do dos principais tipos de reatores nucleares que
podem ser usados para a producdo de hidrogénio pelo método I-S fazendo uma avaliacdo das
vantagens e desvantagens das principais tecnologias. No trabalho de Richards et al. (2005) é
definido o MHR (Modular Helium Reactor) como um dos reatores que oferece mais beneficios para
a sua implementacdo na economia de hidrogénio. Também € realizado uma avaliacdo econémica de
um sistema que emprega um MHR como fonte de energia para a produgdo de hidrogénio pelo
processo de I-S.

Uma instalacdo experimental foi construida no Instituto Japonés de Pesquisa da Agéncia de
Energia Atdmica (JAEA) para estudar o ciclo I-S. Para fornecer o calor para a instalacdo em escala
do laboratdrio foram utilizados aquecedores elétricos (KUBO et al., 2004a). No artigo é feita uma
estimativa da eficiéncia tedrica do processo, obtendo #= 0,657. Além disso, no trabalho é
desenvolvido um fluxograma para uma instalacdo piloto e é calculada a energia necessaria para um
sistema com estas caracteristicas.

Um modelo parcial para o processo I-S usando um software CPS é apresentado no trabalho
de Huang e T-Raissi (2005). A construcdo de um modelo num simulador de processos quimicos
(CPS) é feito apenas para a sec¢do de decomposic¢ao do H.SO4. Um modelo utilizando separadores
de fases para purificar a fase de H2SO4 é apresentado, o que faz que o projeto seja muito complexo
pois 0 niumero de componentes a serem analisados e grande o que faz que a estabilidade térmica do
processo apresente variagdes. Outro modelo melhorado € apresentado com a implementacéo de uma
coluna de destilagdo para a concentragdo do H2SO4, antes do processo de decomposicéo. Isto
melhora consideravelmente a estabilidade térmica do processo de decomposi¢éo de &cido sulfarico,
fazendo-o invariavel com a temperatura. Os autores também tém realizado para cada modelo uma
estimativa da eficiéncia tedrica do processo e proporcionam uma comparagdo quantitativa entre eles.

Neste estudo nenhuma anélise de sensibilidade do modelo a variagfes de pardmetro é feita.
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Os autores Richards et al. (2006) apresentam um pré-projeto conceitual de uma planta para
a producéo de hidrogénio utilizando o calor de um MHR. Nesta publicacéo, uma descricdo detalhada
das caracteristicas do reator € realizada. A configuracdo de uma planta de producgéo hidrogénio é
proposta para 0 MHR. Todos os sistemas da instalacdo sdo descritos e um anélise econdmica € feita.

No artigo publicado por Kasahara et al. (2007) estuda-se um diagrama de fluxo do processo
I-S de dissociacdo termoquimica da agua. S&o apresentados os valores de producdo de hidrogénio
obtidos com a instalacdo experimental construida pela JAEA. Além de realizar uma avaliagdo dos
materiais candidatos para a construgdo de uma instalagdo piloto, a principal contribuicdo deste
trabalho é estudar o processo usando a tecnologia de membrana para a separacdo dos acidos apés a
primeira reacao.

Igualmente tém-se realizado estudos experimentais sobre a cinética das reaces quimicas do
ciclo, para determinar os parametros ideais para a ocorréncia da mesma, garantindo assim uma maior
producdo de hidrogénio (MURPHY IV; O’CONNELL, 2012; ZHANG et al., 2014; ZHU et al.,
2012, 2013a). A principal contribuigdo deste trabalho reside na determinagdo dos dados cinéticos
para as reacGes do processo, assim como a energia de ativagdo, o teste de catalisadores para as
reacOes e simulacdes dindmicas de reacdes. Estes dados facilitam a modelagem computacional do
ciclo.

Uma andlise dos custos associados com a producdo de hidrogénio através do ciclo I-S
acoplado a uma fonte de energia nuclear foi realizada no trabalho de Leybros et al. (2010). Esta
estimacdo dos custos de um diagrama de fluxo do processo é feita baseada na instalacdo
experimental construida pela CEA (Commissariat & I'Energie Atomique) tomando os dados
experimentais relativos a instalacdo de producédo de hidrogénio, materiais dos componentes do ciclo
(reatores quimicos etc.) e 0 consumo de energia destes componentes. A estimacdo dos custos de
produgdo de hidrogénio ¢ realizada, resultando em 12 €/kg de hidrogénio (LEYBROS et al., 2010)

No artigo publicado por Cerri et al. (2010) um projeto conceitual e analise econdmica de um
processo I-S ligado a um reator nuclear de temperatura muito alta de 600 MWt de poténcia séo
apresentados. Os autores propdem fluxogramas para as secgdes do ciclo I-S, mas um diagrama de
fluxo do sistema completo ndo é feito. Além disso toma como a base dos calculos uma producéo de
633 molH/s, obtido pelo programa HYTECH-SI que emprega a energia solar como fonte de energia
primaria para o ciclo. Do mesmo modo, uma estimacdo do custo de producéo de hidrogénio para
instalacdo optimizada do ponto de vista do consumo de energia e feita, obtendo um custo de 3,3

€/kg de hidrogénio.
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2.3.2. A producao de hidrogénio por eletrolise de alta temperatura. Estado da arte.

A eletrdlise de alta temperatura foi estudada em paralelo com os processos de dissociacao
termoquimica da 4gua. A maior parte dos artigos publicados sobre o tema de eletrélise de alta
temperatura utilizando o calor de um reator de temperatura muito alta tem data de publicacdo dos
ultimos 5 anos.

As pesquisas do INL (Idaho National Laboratory) em tematicas experimentais de eletrélise
de alta temperatura usando a energia nuclear séo discutidas no trabalho de Stoots et al. (2010). Neste
trabalho uma instalagéo experimental no INL € descrita e s&o mostradas as principais caracteristicas
de cada componente. Para a eletrélise, emprega um eletrolisador de 6xido sélido (SOEC), que
compreende uma pilha de 60 células, cada célula com dimensdes de 10 cm x10 cm, para uma area
efetiva total de 15.360 cm?. Para este eletrolisador sdo obtidas as curvas de polarizacdo para as
condicdes de operacéo (T= 800 °C). A instalagdo tem um valor de producéo de hidrogénio 1,2 m%/h
média, mas um pico de 5,7 m3h com uma poténcia de 18 kW consumida no eletrolisador. Além
disso foi analisada a influéncia da recuperacdo de calor do eletrolisador para aquecer o gas de
entrada (O’BRIEN et al., 2010).

No trabalho de O"Brien et al. (2010), dois modelos de processo de producgdo de hidrogénio
por métodos de eletrolise de alta temperatura sdo apresentados para avaliar o desempenho de uma
usina ligada a um reator nuclear. A analise destes resultados mostrou que a eficiéncia do processo
depende fortemente da voltagem de funcionamento do eletrolisador. Além disso, a eficiéncia global
do processo é muito dependente da utilizacdo de vapor, que mostra um valor minimo de eficiéncia
do processo de producdo de hidrogénio para uma utilizagdo do vapor de 5,5%. Como resultado da
analise do sistema foi obtido que a eficiéncia de producéo de hidrogénio pode ser superior a 50% se
as temperaturas na saida do reator atingem os 850 °C. Finalmente, os autores fazem uma estimativa
do custo econdmico de producdo de hidrogénio, utilizando a metodologia do Departamento de
Energia dos EUA (DOE), o que resulta num custo de $ 3,23/kg, para uma pressao de hidrogénio de
5 MPa na saida da planta.

O elemento mais importante no diagrama de fluxo do processo de eletrélise de alta
temperatura € a celula eletrolitica ou eletrolisador, é por isso que tem havido vérias investigacdes
sobre sua modelagem. No trabalho apresentado por Ni (NI, 2009) um modelo numérico em duas
dimensGes (2D) desenvolvido em CFD é construido para estudar o desempenho de um eletrolisador
SOEC plano para a producéo de hidrogénio. Para construir o modelo, o autor utiliza 0 método dos
volumes finitos, discretizando as equacfes que regem a conservacdo da massa, quantidade de
movimento, energia e das espécies quimicas. Um dos resultados mais relevantes do autor é obter

um aumento da velocidade do gas nos elétrodos de acordo com a diminuig&o da fragdo molar de Ho.
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Além disso, verificou-se que um aumento da velocidade de entrada do gas pode melhorar o
desempenho do eletrolisador. No trabalho apresentado por Fujiwara et al. 2008, um modelo no
STAR-CD de uma célula de eletrélise tubular é construido usando o material YSZ (itrio, Estroncio,
Zircdnio) como eletrdlito. As dimensdes da célula modelada sdo 80 mm de comprimento, didmetro
exterior de 13 mm e 1,5 mm de espessura de eletrolito. Para este modelo é realizada a simulacéo
para 0,1 MPa, a 1073 K, de 100 cm®/min de fluxo e da composicio do gas na entrada de 50% de
hidrogénio e 50% de vapor de agua. Nao foram realizadas simula¢es com outras condi¢des de
funcionamento, ou analise de sensibilidade do eletrolisador tubular. E obtida uma dependéncia
linear do % de conversédo de vapor de 4gua com a densidade de corrente do eletrolisador.
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3. MATERIAIS E METODOS.

3.1.Simula¢ao de processos quimicos.

Para cumprir os objetivos neste trabalho foi necessario empregar um programa de simulacao
de processos quimicos ou CPS. O software utilizado é o programa Aspen HYSYS®. Este software
permite construir os chamados diagramas de fluxo de processo ou PFD (Process Flow Diagram, por
suas siglas em inglés), que incluem os lacos principais de controle dos processos, balan¢os materiais
e energeéticos e a especificacdo dos componentes utilizados (ASPEN TECHNOLOGY, 2009).

Os programas de simulagdo de processos quimicos CPS usam as seguintes relacoes fisicas
para calcular os diagramas de fluxos:

e Balanc¢os de massa e energia.

e Equac0es de Estado

e Asrelagdes de equilibrio termodindmico

e Cinética quimica

e EquacOes de transporte de espécies quimicas
e Atividade de componentes quimicos

e CorrelacGes de velocidade, reacdes e de transferéncia de massa e calor.

Dependendo do tipo de componente em questdo serdo tomadas em consideracdo alguns
destas relacdes, o que permite prever fluxos, composicdes, condi¢bes de trabalho, propriedades
fisicas e configuracdo dos componentes do fluxograma.

Para desenvolver um projeto de um modelo em Aspen HYSYS®, é necessario definir um
conjunto de elementos que ficardo inalteraveis durante a simulacao, e sdo essenciais para a obtencdo
de resultados corretos. Estes elementos sdo 0s componentes quimicos, reagdes quimicas e o pacote
de propriedades.

Componentes quimicos. Aspen HYSYS® tem uma das mais completas base de dados de
todos os simuladores de processos, tem muitos componentes que sdo utilizados na industria
petroquimica (NIETO DEGLIUOMINI et al., 2012). No entanto, a inclusdo de sélidos é muito
escassa 0 que ndo supbe uma limitagcdo para nossos objetivos. Este é o primeiro passo para executar
uma simulacio de Aspen HYSYS® porque em funco da natureza dos componentes terdo que ser
definidos os outros itens.

Reacdes Quimicas. O software tem uma extensa biblioteca de rea¢bes quimicas que podem
ser implementadas na simulagdo. Esta fase € muito importante uma vez que todas as reacdes da

simulacdo serdo definidas nesta etapa.
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Pacote de Propriedades/Pacote termodinamico. Este pacote inclui todas as equagdes que
regulam o processo em questdo, por isso é provavelmente o elemento mais importante da simulacéo.
A escolha do pacote termodinamico deve ser extremamente cuidadosa, porque a simulacéo nao tera
resultados confiaveis se é feita uma escolha incorreta. O processo de selecdo do modelo
termodinamico deve ser feito levando em consideracdo os aspectos relacionados com a simulagéo
que se deseja executar. Estes sdo 0s seguintes:

e Os componentes quimicos do processo e sua composi¢ao.

e Intervalos de pressao e temperatura do objeto de estudo.

e As fases dos componentes quimicos envolvidos no processo.
e Natureza dos componentes quimicos.

O processo de dissociacdo termoquimica da agua I-S entra na categoria de sistema quimico,
para o qual é recomendavel o uso dos chamados modelos de atividade. Nestes modelos os
recomendados para trabalhar com vérios fluidos e acidos sdo o NRTL e o NRTL-Extended
desenvolvido por Renon e Prausnitz (1969). Do mesmo modo podem ser utilizados outros pacotes.
Para o tratamento termodindmico de outras espécies quimicas, componentes gasosos e para abordar

as colunas de destilacéo é recomendado o pacote Peng-Robinson (LI et al., 2012).

3.1.1. Modelo de Peng-Robinson.

O modelo de Peng-Robinson (PR) ¢ ideal para calcular as densidades em sistemas com
muitos hidrocarbonetos envolvidos, mas pode ser utilizado com excelentes resultados em sistemas
n&o ideais, tais como o ciclo I-S, e juntamente com os modelos NRTL ou o NRTL-Extended pode
resultar numa descrigdo muito detalhada da termodindmica do ciclo (ASPEN TECHNOLOGY,
2009). O modelo PR resolve qualquer sistema de uma, duas ou trés fases com um alto nivel de
precisdo, desde que o sistema cumpra com as condigdes seguintes:

e Intervalo de aplicacdo da temperatura > -271°C
e Intervalo de aplicacéo da pressdo < 100.000 kPa

Estas limitagOes ndo sdo um problema para sua utilizagdo na simulagdo do processo I-S pois
a base deste estabelece parametros termodindmicos neste intervalo. A equacdo de estado do modelo
PR emprega um tratamento especial a interacdo de alguns componentes (He, Hz, N2, CO2, H>S,
H.0). A formulagdo da equacdo de estado do modelo usado em HYSYS® é (MATHIAS;
COPEMAN, 1983):

RT a
P=—

V-b  V(V+b)+b(V—b) (19)
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Indicando que Z = % é o fator de compressibilidade a equacéo de estado pode ser escrita

como:
Z3-(1-B)Z?+ (A—2B—-3B%>)Z—-(AB—-B?-B3) =0 (20)
Onde:

__aP

" (RT)2 (21)
_ bP

B=_ (22)
b=YN,x(0, 077796—) (23)

0,5
a =YL 2N X [(o 457235““') )a <o 457235(”’) )ail (1-ky) (24)

Para os célculos dos parametros de entalpia e entropia as equacdes usadas sdo as seguintes:

H-H? 1 da V+(2%5+1)b

ar = 21— i [a —T%)! (V—(2°»5—1)b) (25)
S— T da V+(2%5+1)b
=In(Z-B) - ln— T 2L 5bRT [Zﬁ] (v (205- 1)b) (26)
a=Yi, le=1 XX (aiaj) ° 1- kij) (27)
b; = 0,077796 " (28)
2

a; = 0,457235('1,—T_') a; (29)
Ja =1+ mi(1-T°) (30)
m; = 0,37464 + 1,5422w; — 0,26992w? (31)

Onde:

H'P = Entalpia do gas ideal empregado em HYSYS® em funcéo da temperatura, feita a partir
de uma base de dados para cada componente quimico.

N= ndmero de componentes

w;i = € o fator acéntrico do composto i (O fator acéntrico é definido como um parédmetro
necessario para calcular o fator de compressibilidade de um géas, que mede o desvio em relacéo a
pressdo de vapor de um composto).

R = constante dos gases (J/mol K)

T= temperatura absoluta (K)

V= volume (m®)
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P= presséo (Pa)
Xi ,Xj= fracdo molar das espécies i,j.

kij = parametro caracteristico do componente puro.

Combinando a equacéo de estado para as varidveis termodinamicas de pressao, temperatura
e volume e equacdes para o célculo da entalpia e entropia de cada componente do sistema pode ser
obtida através do modelo de PR uma descri¢cdo termodindmica completa do processo. No entanto,
este modelo ndo inclui os dados das atividades quimicas dos componentes, de modo que é
insuficiente para descrever rea¢fes quimicas e por isso que deve ser complementado por outros
modelos que sejam capazes de simular as mesmas.(MATHIAS; COPEMAN, 1983).

3.1.2. Modelo NRTL (Non Random Two Liquid)

As equacdes do modelo NRTL (Non-Random Two Liquids) foram propostas por Renon e
Prausnitz em 1968 (RENON; PRAUSNITZ, 1969). Esta equacdo utiliza a teoria da mecénica
estatistica e a teoria da célula liquida para representar a estrutura de liquidos. As equacdes que regem

o0 modelo NRTL séo:

Gj; = exp(—ay; - Tj;) (33)
Tj = % (34)
Ti = % (35)

Onde:
e Yj=coeficiente da atividade do componente i.
e X;=fracdo molar do componente i.
e N=nUmero total de componentes.
e gijj= esta relacionada com a aleatoriedade da mistura dos componentes i-j.
e (i = € um fator caracteristico da energia das interagdo de i componente com j.
e R =constante dos gases (J/mol K)

e T=temperatura absoluta (K)

As expressfes do modelo NRTL permitem criar equagdes capazes de representar o
comportamento dos estados de liquido-vapor, liquido-liquido e equilibrio vapor-liquido-liquido.
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Desta forma HYSYS liga as varidveis termodindmicas calculadas pelo modelo PR com a atividade
quimica dos componentes do sistema, obtendo reacdes quimicas que descrevem o mesmo (CHEN,
1986).

3.1.3. Metodologia de simulacdo em HYSYS.

Este software trabalha utilizando os chamados diagrama de fluxos da instalagdo. O diagrama
de fluxo é uma representacdo simplificada do processo em estudo, para a constru¢do da PFD o
software tem as operacfes unitarias. Estas operacfes unitarias estdo divididas nas seguintes
categorias:

e Equipamentos de transferéncia de calor. Resfriadores de ar, resfriadores
convencionais, trocadores de calor, aquecedores.

e Operac0es ldgicas. Eles incluem um nimero de elementos de controle e de ajuste da
instalacao.

e Equipamento de tubulacBes. Misturadores, vélvulas, segmentos de tubos,
distribuidores, valvulas de seguranca e tubos de gas compressivel.

e Reatores. Reatores agitados continuamente, reatores cinéticos, reatores Gibbs,
reatores de conversao e reatores de fluxo continuo.

e Equipamento de rotacdo. Compressores centrifugos, bombas e turbinas.

e Colunas: Separadores de componentes e colunas de destilacao.

e Equipamento para sélidos: Filtros e separador de sélidos.

e Fluxos: Fluxos de energia e fluxos materiais.

e Vasos: Separadores de 3 fases, condensadores, reatores, misturadores, separadores
de 2 fases e tanques.

Estes componentes estdo ligados, tanto com fluxos de materiais ou de energia, que
constituem o vinculo entre eles. O sistema resultante é chamado de diagrama de fluxo de processo
(PFD, por sua sigla em Inglés). No diagrama de fluxo do processo é simulada uma aproximagéo do
sistema real. O grau de aproximacdo é uma funcdo da profundidade do estudo que se pretende
efetuar ou os objetivos da simulagéo. Para executar simulagdo em Aspen HYSYS® é recomendavel

seguir uma metodologia como a apresentada na Figura 8 (HAMID, 2007).
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Figura 8 - Metodologia de simulacdo em Aspen HYSYS.

Selecionar os pacotes
de propriedades e os
componentes do
sistema

Definir as Selecionar as
unidades de espécies
quimicas

Introduzir os
parametros de
avalicao

Interpretar os
resultados

Introduzir fluxos
e condigoes
iniciais

Projetar o diagrama de fluxo do
processo

Fonte: Autor.

O programa HYSYS® pode trabalhar com uma grande variedade de unidades de medida,
mas para a construcdo deste modelo serd empregado o Sistema Internacional de Unidades (SI). No
processo I-S de dissociacdo termoquimica da agua estdo envolvidos um conjunto de compostos
quimicos. Estes compostos estdo listados na Tabela 5, assim como as suas propriedades mais
significativas.

Tabela 5 — Componentes quimicos envolvidos no processo I-S e suas propriedades mais significativas.

Comporente o5 Depedae Enlpacpiics o Conduiidte
02 32 16,86 93,95 30,18 3,4e-2
H> 2,016 0,3249 1061 28,6 0,2082
H2SO4 98,08 1815 -8079 136,8 0,1516
HI 127,9 5,227 206,3 29,18 5,69e-3
SOz 64,06 3,0 -4589 0,6654 1,40e-2
SOz 80,06 1853 -5478 75,61 1,31le-1
I2 253,8 64 -69,15 - -

Fonte: ASPEN TECHNOLOGY, (2009)

Para a construgdo de um PFD para o processo I-S o0s seguintes componentes serdo utilizados:
reatores de fluxo continuo, reatores com agitacdo continua, colunas de destilacdo, separadores de
componentes, misturadores, separadores de fase, bombas, aquecedores e resfriadores.

Reatores de fluxo pistdo (PFR, Plug Flow Reactor). Os reatores de fluxo pistéo ou reatores
tubulares sdo formados por um feixe de tubos no interior de um vaso. Nestes campos de fluxo é
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modelado como um fluxo laminar, isto significa que o fluido € radialmente isotropico (sem gradiente
de massa ou de energia nessa direcdo). Na Figura 9, a representacdo mostrada HYSYS para 0s

reatores de fluxo continuo.

Figura 9 - Representacdo de um reator de fluxo pistdo (PFR) em HYSYS.

Reagentes PFR

Produtos
Energia

Fonte: Autor.

A medida que os reagentes fluem através do reator, eles sdo continuamente consumidos, de
modo que ha uma variacdo axial da concentracdo. Como a taxa de reacdo é uma funcdo da
concentracdo, entdo a velocidade de reacdo também muda axialmente. Para obter a solucéo no PFR,
ele é dividido num certo nimero de sub-volumes e dentro de cada sub-volume a taxa de reagédo é
considerada espacialmente uniforme e é feito um balanco de massa em cada sub-volume j, sendo
Fjo a concentragdo inicial do componente j, Fj a concentracao final, r; a taxa volumétrica de reacdo
e dNj/dt a variacdo da concentragdo no tempo do componente j, chegase-a:.

Fo = Fy + fff v = (36)

A escolha deste tipo de reator, para simular as reacdes que tém altos padrdes, € justificado
pelo fato de que, sob estas condi¢des, todas as substancias quimicas estdo no estado gasoso e este
reator € adequado para este tipo de situacdo. Na literatura foi encontrado o uso desses reatores para
reacOes deste tipo (CUNPING e ALLI, 2005).

Reatores tanque com agitacdo continua (CSTR, Continuous Stirred Reactor). Estes
reatores (Figura 10) sdo utilizados no caso da presenca de sélidos ou varios liquidos na reagdo. O
CSTR calcula as condigdes dos fluxos na saida do reator operando em regime estacionario,
considerando que é perfeitamente agitado e a concentracdo de cada um dos pontos do reator é a

mesma.
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Figura 10 - Representacéo de um reator de agitacdo continua (CSTR) em HYSYS®,

Vapor

Reagentes

Reator iqui
Energia sTR Liquido

Fonte: Autor.
Pode ser utilizado para as reacdes em fase liquida ou gasosa, mas o uso desta fase deve ser
especificado. Este tipo de reator é usado na simulacéo da reacdo de Bunsen.
Colunas de destilacdo. Uma coluna de destilagdo € uma unidade composta por um conjunto
de fases de equilibrio com uma Unica alimentacdo e dois produtos, chamada destilado e fundo. Na

Figura 11 se apresenta o esquema de uma coluna de destilagdo em Aspen HYSYS®,

Figura 11 - Representa¢do de uma coluna de destilagdo HYSYS

_q
Gases
———| .
Entrada Energia
Coluna de Energia
destilagéo
Liquido

Fonte: Autor.

Separadores de componentes. Usando um separador de componente, um fluxo material de
entrada é separado em dois fluxos de saida com base nos parametros de separacdo e na fracédo
estabelecida. Esse tipo de componente é utilizado quando no processo de separa¢do que é conhecida
sua efetividade. O esquema de um separador de componentes é mostrado na Figura 12.

Figura 12 - Representacdo de um separador de componente em HYSYS.

| Saida

Superior

Entrada Separador de

Componentes

Saida
Inferior

Fonte: Autor.
Separadores de fase. Estes separadores permitem obter para multiplas entradas, um fluxo
de saida gasoso e outro liquido. Na Figura 13 se apresenta 0 esquema de um separador de fases em
HYSYS.
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Figura 13 - Representacdo de um separador de fase em HYSYS.

Vapor

Separador
: de fases
Mistura

Liquido
Fonte: Autor.
Misturadores. Este componente é usado para misturar varios fluxos de diferente composicao

e propriedades. O esquema utilizado em HYSYS de um misturador é mostrado na Figura 14.

Figura 14 - Representa¢do de um misturador de fluxos em HYSYS.

Entrada 1 Misturador

Saida
Entrada 2

Fonte: Autor.
Bombas. Sédo utilizados, principalmente, a fim de aumentar a presséo nos fluxos liquidos.
Eles também podem ser usados para aumentar a temperatura. O esquema de uma bombaem HYSYS

é apresentado na Figura 15.

Figura 15 - Representacdo de uma bomba em HYSYS.

Bomba
Entrada g Saida
Energia

Fonte: Autor.

Aquecedores e resfriadores. Esses equipamentos utilizam um fluxo de energia externa para
aquecer ou resfriar um fluxo de material. Se o objetivo é aquecer entdo, o fluxo de energia externa
é positivo, se em vez disso se quer para esfriar um fluxo de material, o fluxo de energia é negativo
e é obtido um fluxo de energia que pode ser usado para aquecer outro fluxo material. O esquema de

um refrigerador e um aquecedor utilizado em HYSYS ¢ apresentado na Figura 16.
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Figura 16 - Representacdo de um aquecedor e um refrigerador em HYSYS.

Energia Energia
Entrada jg Saida  Eptrada Q Saida
Aquecedor Refrigerador

Fonte: Autor.

Diversos modelos termodinamicos sdo usados para cada componente de acordo com as
necessidades de cada um, por exemplo, em reatores quimicos (CSTR e PFR), se aplicam os modelos
PR para os parametros termodinamicos e os modelos de atividade para a simulacdo de reacGes
quimicas. Em contraste com os componentes onde sdo feitos apenas operagdes termodindmicas
(aquecimento, separacdo de fase) o modelo PR sera utilizado apenas para resolver as equacdes de

estado de cada componente quimico.

3.2.Dinamica de fluidos computacional.

A dindmica de fluidos computacional (CFD do inglés Computational Fluid Dynamics)
constitui um grupo de codigos numéricos que contém equacoes e modelos para descrever fenémenos
fisicos. Embora seja focado no fenémeno de dindmica de fluido também é muito eficaz para a
modelagem de transferéncia de calor e massa, reacdes quimicas, escoamento multifasico,
solidificacdo e outros fendmenos complexos. Um dos seus pontos fortes é a capacidade de vincular
esses modelos para resolver equaces e problemas de natureza diversa. Devido a grande importancia
do eletrolisador no processo de producdo de hidrogénio por métodos de eletrdlise de alta
temperatura, uma simulacdo detalhada deste sera executada utilizando um software de CFD. O
software utilizado neste trabalho é capaz de resolver problemas de fluxos compressiveis e
incompressiveis, laminar e turbulentos, pode realizar-se as analises estacionarias ou dependentes do
tempo. Uma vasta gama de fendmenos fisicos sdo estudados com a capacidade de simular
geometrias complexas. O software inclui a capacidade de realizar a analise de meios porosos,
trocadores de calor e sistemas rotativos, como turbo méaquinas.

O co6digo usado neste estudo € 0 Ansys FLUENT®, um dos programas mais reconhecidos na
industria. Neste trabalho sdo empregados modelos de dindmica de fluidos, calor e transferéncia de
massa e as reacdes eletroquimicas no interior da célula de eletrolise.

O Ansys FLUENT® tem muitas vantagens para sua utilizagio na simulagdo do processo de
eletrolise alta temperatura. O modulo adicional para a simulagdo de problemas eletroquimicos

implementadas neste software tem uma excelente concordancia com os resultados teoricos e
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experimentais obtidos como por exemplo o consumo de hidrogénio e de oxigénio, a densidade de
corrente e a voltagem (HAWKES et al., 2009).

Para qualquer problema envolvendo fluidos devem ser resolvidas as equagdes de momentum
e conservacgdo da massa; caso seja um problema da transferéncia de calor é adicionada a equacgéo da
conservacio da energia. Estas sdo as chamadas equagdes governantes dos CFD. O Ansys FLUENT®
resolve as equacdes de Navier-Stokes nos problemas de transferéncia de massa e energia e para a
conservacdo do momentum. A resolucdo destas equacdes € realizada em cada um dos volumes

obtidos ap0s a discretizacdo da geometria.

3.2.1. Aequacio de continuidade. Conservagdo da massa.

A equacdo da continuidade é uma lei da conservacdo de fluxo e sua aplicacdo é considerada
num volume de controle arbitrario V fixo no espaco e no tempo. O fluido se move através do volume
de controle e atravessa a superficie de controle. A conservacdo da massa requer que a alteracdo da
massa no volume de controle seja equivalente ao fluxo de massa através da superficie S do volume

V. Em forma integral seria:
= [pdV =— [ pV-nds (37)

Onde p ¢ a densidade do fluido.
Aplicando o teorema de Gauss, a integral de superficie da Equacdo 37 pode ser substituida

pela integral de volume aplicavel para qualquer tamanho.
[[Z+v-pv)|av=0 (38)
Isto significa que a Equacao 39 ¢ a equacdo de conservagao da massa.
V- (pV) =0 (39)

Num sistema de coordenadas cartesianas, a velocidade do fluido em qualquer ponto do
campo de fluxo pode ser descrita pelos componentes das velocidades (u, v, w), que sdo uma funcéo
da posicéo e do tempo. Se consideramos entdo o termo densidade nas derivadas parciais a equagéo

de continuidade, fica:
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B0 0, 80 90 o du dv dw) _
at+uax+vay+waz+p(ax+ay+az)_o (40)
Ou
Dp ou dv ow)
E+p(&+a—y+¥)_0 (41)

Em que D/Dt ¢ a derivada total em coordenadas cartesianas.

3.2.2. A equacdo do momentum.

Pela segunda lei de Newton, a soma das forcas externas que atuam sobre um elemento de
fluido é igual ao produto da massa e da aceleracdo do elemento. Considerando a segunda lei de

Newton em X:
Y F = ma, (42)

Sendo Fy e ay, as forgas e acelera¢do ao longo do eixo “ x ”, a aceleragdo pode ser expressa

pela derivada total da forma:

a, = — (43)

Representando a massa do fluido como pAx4y4z, sendo p a densidade do fluido, a velocidade

de incremento do momento em X seria;
Du
1] D—tAxAyAz (44)

As forcas de corpo e as forcas de superficie sdo as duas forgas que movem o elemento fluido.
As forcas de corpo que podem influenciar a mudanga na dindmica do fluido sdo a gravidade,
eletromagnética e Coriolis Estes efeitos sdo geralmente incorporados na equagdo como termos
adicionais para a contribuicdo nas forcas de corpo. As forgas de superficie para a componente u da
velocidade provoca que os fluidos sejam deformados devido a tensdo normal ox € O estresse
tangencial 7xx e 7x agindo sobre a superficie do fluido. Combinando a soma destas forgas de
superficie no fluido e o tempo de mudanca de u a equagdo de momentum em x fica:

Du _ 00y + OTyy + 6;:;( + Z F;‘orc;as de corpos (45)

Dt ox ay
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Do mesmo modo, as equacdes de momentum em y e z séo obtidas:

Dv _ doyy 0ty 0Ty Forcas de corpos
b A ) i) F 46
P Dt ay [1).4 + 0z + Z y ( )

Dw _ 30y |, 01y, 0Ty, Forcas de corpos
Dt  dz ox + dy +2 F, (47)

As tensdes normais oxx, oyy, oz S0 devidas & combinacdo da presséo p e das componentes

de tensBes normais viscosas zx, tyy, 7z agindo perpendicularmente ao volume de controle. Usando a
equacdo da continuidade e a equacdo de velocidade e também cancelando os termos constantes,

resulta:

du du ou ou 10dp 92u 92u 92u

e U TV T Wo, = ox T U TUGz T UG (48)
ou ov ov ov 1dp 92v 92v 92v

Wrud gy ik, O oy 4
6t+ 9 + 9 + oz p6y+ 6x2+ 62+V62 (49)
ou ow ow ow 1dp 2w Zw ’w

e Tu v tw—= 5 TVaz tVoz T Vas (50)

As Equac0es (48), (49) e (50) descrevem a quantidade de movimento num fluxo nas trés
dimens0es, e sdo conhecidas como as equacOes de Navier-Stokes e sdo derivadas da segunda lei de

Newton, onde » é a viscosidade cinematica.

3.2.3. A equacéo da energia. Conservacao de energia.

A equacdo da energia € derivada da primeira lei da termodindmica:
TE=YXQ+IW (51)
A variacdo de energia em funcdo do tempo para 0 movimento de fluido é:
por AXAyAz (52)

Os dois termos representados por Q e W descrevem o fluxo de calor total dentro do volume
de controle e a poténcia total feita pelas forcas de superficie no fluido. A poténcia total feita no

volume de controlo na direcdo x € igual ao produto do numero de forcas de superficie (provocados
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pelo stress viscoso normal e tangencial) com a componente da velocidade u. Quando se combinam

todas as contribuicdes de forcas de superficie nas direcdes X, Y, z a equacdo para conservacao seria:

% — 0(UOxx) + d(vayy) + 0(wazz) + 0(utyy) + 0(UTzyx) + O(VTxy) + 0(vtzy) + d(Wtzy) + 0(WTyz) +
Dt ax dy 0z ady 0z ox 0z 0z ox
OWtyz) _0ax 94y _ 24z (53)

Os fluxos de calor g, Qy, g: ha equacado (53) podem ser formulados utilizando a lei de Fourier

de conducdo de calor a qual relaciona o fluxo de calor e o gradiente de temperatura local:

aT

G =~k (54)
oT

qy = _ka_y (55)
oT

q; = _ka (56)

Onde k é a condutividade térmica do material, T € a temperatura.
As equacOes governantes do CFD serdo resolvidas em torno do volume de controle,
resultando em uma descri¢do detalhada dos fenémenos de troca de calor e massa da célula.

3.2.4. Modelo eletroquimico

Como um eletrolisador é um dispositivo eletroquimico, o programa deve usar modelos que
reproduzam as reacdes eletroquimicas na célula. As células de eletrdlise de alta temperatura sao
constituidas por um eletrolito, um céatodo (eletrodo de hidrogénio) e um anodo (eletrodo de
oxigénio). O céatodo € ligado a um lado do eletrélito e o &nodo no outro lado, como mostrado na
Figura 17.

Figura 17 - Representacgéo esquematica de uma célula eletrolitica.
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Na eletrélise de alta temperatura, a agua € aquecida antes de entrar na célula em forma de
vapor. Este vapor é fornecido ao catodo que decompde o vapor em ions de hidrogénio e de oxigénio.
O hidrogénio é obtido como produto da reacdo e o0s ions de oxigénio sdo transportados através do

eletrolito. Finalmente, o oxigénio molecular é obtido por meio de reacéo:

H,0 + 2e™ - H, + 0%~ (57)
0%~ > 1/, 0, + 2e” (58)
H,0 - H; + 1/, 0, (59)

O modelo de FLUENT para simular a eletrolise tem as seguintes vantagens:

e Considerar as reacOes eletroquimicas, ligando o campo elétrico, a massa, a espécie
quimica e transferéncia de energia.

e Solucionar o campo elétrico em todos os componentes da célula, e os solidos porosos,
incluindo o aguecimento dhmico.

e Gerencia a eletroguimica de misturas de CO/Ha.

e Permite a analise de um numero arbitrario de células em uma pilha.

e Flexibilidade geométrica alta, pode tratar células tubulares planas ou outra

configuracdo ndo standard.

Para a simulacdo de uma célula de eletrolise devem-se obter a transferéncia de calor e massa
nos canais de fluxo do combustivel e oxidante e nos eléctrodos porosos, a densidade de corrente e
o campo de potencial elétrico nos eléctrodos porosos e nos solidos condutores. As reacdes
eletroquimicas ocorrem nas interfaces eletrolito/eletrodo-combustivel ou oxidante. Entdo ocorre
uma interacdo entre os modelos dindmicos de fluidos e modelos do modulo de eletrolise
implementado em FLUENT, como € mostrado na Figura 18 (ANSYS, 2012).

Figura 18 - A metodologia de trabalho do FLUENT por acoplamento das equacdes governantes ao

modelo de eletrdlise.
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O software utiliza dois modelos com fungdes diferentes para tratar com a eletroquimica da
célula. Um modelo eletroquimico responsavel pela previsdo de densidades de corrente locais e
distribuicGes de tensdo e um modelo para o potencial elétrico que calcula corrente e tensdo nos

meios porosos e solidos tendo em conta a resisténcia por contato elétrico.

O modelo eletroquimico calcula a reacdo global mediante a formula (ANSY'S, 2012):

Y. ajA; © ne” (60)
Em que :
e a;: coeficientes estequiométricos das espécies j.
e Aj: espécies quimicas.

e n: numero de elétrons.

A taxa de consumo e de destruicdo das espécies quimicas na célula é calculada usando a
relacao:
B=-—— (61)
Sendo:
e B: fontes ou perdas das espécies.

e a: espécies quimicas.

i: corrente (A).

n: nimero de elétrons por mol de combustivel.

F: constante de Faraday (96485 C/mol)

O modelo eletroquimico emprega como consideragdes que, por convencdo a densidade de
corrente é positiva quando o fluxo de corrente é do eletrodo para o eletrolito. A densidade de
corrente no anodo € positiva e negativa no catodo (ANSY'S, 2012).

As velocidades de reagdo no catodo e no &nodo estdo entre os pardmetros mais importantes
na modelagem de fendmenos eletroquimicos. A diferenca de potencial entre os componentes sélidos
da célula e a fase de eletrdlito-membrana é a causa destas reacfes, conhecido como sobretenséo
superficial. Portanto, 0 modelo de FLUENT para a eletroquimica resolve duas equagdes, uma que
leva em conta o transporte de elétrons através dos materiais condutores solidos e outra para o

transporte de ions através da membrana ou eletrélito da forma:
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V- (Kso1Vsor) + Mgop = 0 (62)
V' KmemVPmem) + Mmem = 0 (63)
Onde
e K= condutividade elétrica (1/ohm m)
e ¢=potencial eléctrico (V)

e M= transferéncia volumétrica de corrente (A/mq)

As relacGes globais de espécies quimicas sdo calculadas como:

MyH, .
By, = —-= i (64)
My,0, .
By, = T"Z i (65)
My, .
Biyo = — 5 i (66)

O modelo utilizado emprega uma aproximacao fundamental que é considerar o fluxo de ions
unidimensional através do eletr6lito, como mostrado na Figura 19. Como os principais tipos de
células de combustivel que estdo sendo estudados atualmente séo o plano e tubular esta abordagem
ndo estd muito distante da realidade (ARVAY; SUBACH, 2011).

Figura 19 - O fluxo de ions é considerado unidimensional através do eletrolito.

Interfase Anodo/ Eletrélito

Interfase Catodo/ Eletrélito ‘

Fonte: ANSYS, (2012)

O potencial tedrico da célula (Eidea) € calculado usando a equagéo de Nernst:

Y,
_ _AG _ o, RT . [PHPo, 72
Eideal = oF EY + oF ln[ Pry0 l (67)

Em que:
e /G = Energia livre de Gibbs (kJ/mol).
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e n =numero de elétrons
e F =constante de Faraday
e R = Constante dos gases
e p = pressao parcial do componente (Pa)

e E%= potencial normal (V)

O potencial da célula em equilibrio € denominado voltagem de circuito aberto e deve ser
igual ao potencial de Nernst, sem a presenca de cargas, a ndo ser que ocorrem perdas através do
eletrolito. Quando o circuito externo € fechado a tensdo cai devido a perdas por polarizagdo dos
eletrodos. As perdas de tensdo podem ser resumidas na equacgéo:

Ereal = Eideal — Néhmicas — Nact.cat. — Nact.an. (68)

Sendo que:
* 7shmicas: Perdas devido a sobrepotencial 6hmico (V).
® 7actan: Perdas por sobrepotencial de ativagéo no anodo (V).

® 7actcat: Perdas por sobrepotencial de ativacdo no catodo (V).

O software FLUENT resolve a equacdo de Laplace para o campo de potencial elétrico
através da divisdo do dominio computacional em volumes de controle e resolve estas equagdes para
a conservacdo do fluxo. O fluxo de corrente a partir de um elemento para outro é dado pela equacédo
de Ohm:

1= —KAE (69)

Perdas por polarizacéo: Perdas por polarizacdo sdo divididas em trés grupos principais, as
perdas ibnicas através do eletrélito, a resisténcia elétrica nos eletrodos porosos e 0s coletores de
corrente e a resisténcia elétrica na unido dos coletores e eletrodos (resisténcia de contato). Essas

perdas sdo calculadas pela equacao.

Nohmicas = IR (70)

Perdas por ativacdo: As perdas por ativacdo é a energia perdida devido a lentiddo da reacéo

eletroquimica nos eletrodos e pode ser escrita como:
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Néhmicas = E — Eo (71)

Perdas por sobreativacdo: Estas perdas no catodo e no anodo podem ser calculadas pela
equacao de Butler-Volmer, que calcula a perda de potencial devido a diminuicao da velocidade da

reacao:

= e (5255) - exp (- 227 ™

ip = aiger(Y;)” (73)

Onde
e a: area ativa de eletrolito (m?).
e iore: densidade de corrente nas condicdes de referéncia (A/m?).
e Yj: fragdo molar do elemento j (mol).

e Y concentracdo (mol/m?3).

3.2.5. Modelo para o potencial elétrico.

O modelo para campo elétrico calcula as perdas dhmicas nos materiais condutores (coletores
de corrente e eletrodos), a resisténcia de contato nas interfaces e o aquecimento 6hmico como
resultado de perdas 6hmicas. O campo potencial em todas as regifes condutoras € calculado usando

a lei da conservacdo da carga:

Vi=0 (74)
i =KV (75)
V(KV$) = 0 (76)

Sendo que K é a condutividade elétrica e i 0 campo elétrico.

Este modelo tem em conta as mudancgas na area de potencial elétrico devido a resisténcia por
contato ou a eletroquimica da célula (DUIVESTEYN et al., 2013). Como vemos, h&a uma relagdo
muito estreita entre 0 modelo eletroquimico e campo elétrico de modo que sua integracao correta é
vital para obter resultados confiaveis. A geometria da célula onde os modelos sdo aplicados deve
satisfazer certas condi¢cdes, como a unidimensionalidade do gradiente do fluxo de ions através do

eletrolito, de modo que este tipo de modelo é ideal para sua utilizagdo em células tubulares e planas.
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As ferramentas de CFD alcangcam uma integracdo dos modelos fisico-matematico para
resolver problemas complexos com um alto nivel de preciséo, estes modelos sdo capazes de resolver
equac0es da dindmica dos fluidos, transferéncia de massa e energia, eletroquimica e campo elétrico.
Os cddigos CPS podem representar com precisdo um diagrama de fluxo de um processo quimico
em particular, sendo capaz de calcular os parametros termodindmicos mais importantes.
Com os cddigos e modelos descritos acima € procurado obter um projeto conceitual de uma
instalacdo para produzir hidrogénio por vias de dissociacdo termoquimica da dgua e um para

eletrolise de alta temperatura e realizar analise de sensibilidade e eficiéncia dos mesmaos.
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4. PROJETO CONCEITUAL DO SISTEMA DE PRODUCAO DE
HIDROGENIO PARA A ELETROLISE DE TEMPERATURA ALTA.

Neste capitulo é desenvolvido o projeto conceitual do processo de producdo de hidrogénio
por eletrolise de alta temperatura empregando o TADSEA como fonte primaria de energia. Outro
objetivo principal do capitulo € a apresentacao dos resultados obtidos para a modelagem detalhada
do SOEC em CFD, pois é componente fundamental do diagrama de fluxo. No modelo desenvolvido
para o0 processo de HTE num simulador de processos quimicos serdo otimizados alguns dos
parametros de operacdo, mas importantes para maximizar a eficiéncia.

Existem muitas tecnologias conhecidas em estudo para os eletrolisadores, entre estes 0s
eletrolisadores de oxido solido (SOEC, Solid Oxide Electrolizer Cell) operam em temperaturas
muito altas, perto dos 1000 °C, explorando os favoraveis efeitos destes parametros na cinética das
reacOes eletroquimicas e os parametros termodinadmicos da célula. Duas configuraces geométricas
dos eletrolisadores de oxido so6lidos tem sido as mais estudadas a geometria tubular e a plana (NI et
al., 2008). Para o projeto conceitual do sistema de producdo de hidrogénio por eletrolise de alta
temperatura ligado ao TADSEA foi selecionada a variante com geometria plana como é apresentada
na Figura 20.

Figura 20 — Representacéo esquematica de um eletrolisador de oxido sélido (SOEC).
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Os eletrolisadores do tipo SOEC tem sido estudados especialmente em pesquisas com
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enfoque na procura de matérias resistentes as temperaturas e as condi¢fes de oxidacdo-reducdo
(BECKER et al., 2012; STOOTS et al., 2010; ZHANG et al., 2013). No entanto, as pesquisas
experimentais destes dispositivos eletroquimicos com materiais que tem requerimentos especiais
sdo muito caras. Além disso, estes estudos sao muito complicados devido as dificuldades de fazer

estudos paramétricos que permitam avaliar profundamente o desempenho do SOEC como resposta
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a mudanca dos principais parametros de operacdo que tem influéncia direita na eficiéncia do
processo (STOOTS et al., 2010).

Os avancos nas ciéncias da computacdo assim como o desenvolvimento de modelos fisico-
matematicos podem ajudar a superar os desafios que presentam as pesquisas experimentais nesta
temética. Estes podem fornecer uma descricdo detalhada dos fenémenos fisicos que ocorrem na
eletrolise. E por isto que nos Gltimos anos tem aumentados os esforcos no desenvolvimento de
modelos que reproduzam as condi¢fes de trabalho dos SOEC para obter uma ferramenta que 0s
caracterize com um alto nivel de detalhe, diminuindo os custos e as limitacbes (GRONDIN et al.,
2012; KAZEMPOOR; BRAUN, 2014; LAGUNA-BERCERO et al., 2009; MINGYI et al., 2008).

A eletrolise de alta temperatura requer, aléem de energia elétrica, uma fonte de calor de
parametros altos (900 °C) diferente da eletrolise convencional. O TADSEA sera o encarregado de
suprir tanto a energia elétrica como o calor necessario para o processo. Assim a integracdo deste
sistema nuclear sera feita empregando um ciclo Brayton a gas para producdo de energia elétrica
como é apresentado na Figura 21. Este ciclo Brayton tem sido estudado como uma variante possivel
para alguns reatores nucleares de temperatura muito alta como o VHTR da General Atomics
(RICHARDS et al., 2006).

Figura 21 — Projeto conceitual da integracdo do TADSEA com o processo de HTE empregando um

ciclo Brayton para a producéo de energia.
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Fonte: Autor.

O diagrama de fluxo do projeto conceitual do processo de HTE ligado ao TADSEA
empregard um trocador de calor tipo IHX para aquecer 0s componentes e atingir as temperaturas
necessarias para a ocorréncia da eletrolise. Estes trocadores de calor tem sido ja testados em projetos
como o HYTECH/RAPHAEL e o projeto GA-MHR da General Atomics (ELDER; ALLEN, 2009).
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Na Tabela 6 sdo resumidos o0s principais parametros dos trocadores de calor do tipo IHX

empregados nos projetos de reatores de geracdo IV.

Tabela 6 — Parametros de operacéo mais importantes dos IHX empregados nos projetos dos
reatores de geracao V.

JAEA HYTECH AREVA GA

Fluxo de refrigerante no primario kg/s 324, 209,95 240 321
Temperatura de entrada no primario °C 950 950 850 950
Pressdo de entrada no primario MPa 5,00 55 5,5 7,03
Temperatura de saida no primério °C 850 387 350 590
Pressao de saida no primario MPa 54 7,0

Fluxo de refrigerante no secundario kg/s 80,3 218,89 614 321
Temperatura de entrada no secundario °C 500 350 300 565
Presséo na saida no secundario MPa 5,15 5 55 7,10
Temperatura na saida no secundario °C 900 890 800 925
Pressdo na saida do secundario MPa 49 7,07
Potencia térmica MWt 170 613,3 608 600
LMTD °C 154 48 50 24

Fonte: (GARCIA et al., 2012)

O projeto conceitual do processo de producéo de hidrogénio usando o TADSEA como fonte
de calor por HTE terd também um sistema de varredura a gas (sweep gas system, por suas siglas em
inglés) o que favorece a eficiéncia global do processo (GIRALDI et al., 2012). Este sistema é o
encarregado de separar 0os gases produzidos no SOEC para obter hidrogénio e oxigénio. Neste
sistema pode ser feita a cogeracdo de syngas se for empregado gas natural para o sistema de
varredura o que aumenta ainda mais a eficiéncia do processo.

Assim o principal dispositivo que deve ser estudado neste trabalho é o eletrolisador com o
objetivo de encontrar os parametros de operacdo Otimos pois a eficiéncia do processo depende
fortemente do desempenho deste. E por isto que nos Gltimos anos a tendéncia dos principais grupos
de pesquisas no mundo é o desenvolvimento de modelos em CFD dos SOEC para estuda-los
detalhadamente, otimizar os principais parametros de operacdo e maximizar a eficiéncia deste
(KAZEMPOOR; BRAUN, 2015).

Portanto, para avaliar a capacidade do projeto conceitual para a producéo de hidrogénio por

eletrolise de alta temperatura a partir da energia produzida no TADSEA, primeiramente foi
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desenvolvido um modelo fisico-matematico do SOEC para estuda-lo antes e ser incorporado no

projeto conceitual do diagrama de fluxo do processo.
4.1.Modelo de dinamica de fluido computacional para o eletrolisador.

Para obter uma descri¢do detalhada dos fendmenos fisicos que ocorrem no processo de
eletrolise no SOEC é necessério resolver tanto as equagdes governantes da fluidodindmica como as
equacOes que definem a eletroquimica no problema em questdo. Portanto 0 método usado tem que
ser capaz de integrar estas equacdes num processo iterativo, resultando numa descri¢do tanto
fluidodinamica quanto eletroquimica do problema.

O problema em questdo é complexo pois a resolucdo e integracdo dos modelos supfe uma
carga computacional grande, assim a defini¢cdo do dominio computacional e o estabelecimento das
condicdes de contorno é uma etapa fundamental para a obtencéo de resultados consistentes.

Dentre as configuragbes geométricas possiveis para o SOEC a plana, escolhida neste
trabalho, é a mais simples. Porém, o SOEC nao esta constituido por uma Unica célula sendo por uma
pilha destas como o representado na Figura 22. Devido as dificuldades e altos custos computacionais
que supde a simulacdo da pilha completa, neste trabalho sera feita apenas a simulacdo de uma célula
unitaria da pilha. Este tratamento é amplamente empregado nos Gltimos anos para a abordagem

destes problemas devido & linearidade dos resultados.

Figura 22 — Representacdo esquematica de uma pilha de células conformando um eletrolisador tipo
SOEC de geometria retangular.
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Fonte: Autor.

As celulas do eletrolisador tipo planas do SOEC podem ter mudancas enquanto a direcéo do
fluxo dos reagentes na eletrolise existindo 3 variantes possiveis: fluxo paralelo, contrafluxo ou fluxo
cruzado. Segundo alguns trabalhos o regime de trabalho do SOEC com fluxo cruzado tem pequenas
vantagens sobre as outras duas em temas da homogeneidade na transferéncia do calor, as espécies
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quimicas e a durabilidade da célula (NAVASA et al., 2014). Assim a configuracdo escolhida neste
trabalho e uma célula unitaria plana com regime de trabalho a fluxo cruzado como é apresentada na

Figura 23:

Figura 23 — Configuracao escolhida para a modelagem do SOEC. Célula unitaria plana com regime

de trabalho em fluxo cruzado.
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Fonte: Autor.

Outro aspecto importante para construir o modelo computacional do SOEC em CFD ¢ a
escolha dos materiais. Existem muitas variantes para os componentes do SOEC, sendo um das
tematicas de pesquisas mais reiteradas nos ultimos anos (DELETTE et al., 2013; MOCOTEGUY;
BRISSE, 2013; ZHANG et al., 2013). Os materiais mais estudados para os SOEC sdo uma
combinagéo de alheag@es de Itrio-Estroncio-Zirconio (YSZ), Estréncio-Lantanio-Manganita (LSM)
e Niguel. Assim os materiais considerados para o modelo de referéncia proposto e implementados
no modelo computacional em Ansys FLUENT para o SOEC sdo resultado de uma selecdo da

literatura consultada e estdo resumidos na Tabela 7:

Tabela 7 — Materiais propostos que serdo empregados no modelo em CFD do SOEC assim como suas

principais propriedades.

Coletores de

Anodo Catodo Eletrdlito Catalisador
corrente

Material Ni-YSZ LSM YSZ Ago inoxidavel Ni-YSZ
Densidade (kg/m®) 6.500 5.620 5.480 3.000 6.500
CP (J/kgK) 500 450 500 500 500
Condutividade
Térmica (W/mK) 13,1 9,6 2,16 27 13,1
Porosidade 0,37 0,375 - 0 0,37
Condutividade 112.919  7.045 2 850.000 112.919

Elétrica (1/ohm*m)

Fonte: (SHI et al., 2007)
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Tomando em conta todos os aspectos selecionados anteriormente sera construido um

dominio computacional para o0 modelo do SOEC num programa de CFD.

4.1.1. Dominio computacional do SOEC.

Havendo definido a geometria, as configuracdes dos fluxos e os materiais do modelo resta
definir a geometria da célula unitaria onde o programa resolvera es equagdes governantes dos CFD
que regem o problema em questdo. Como se trata com uma célula unitaria as dimens@es da célula
que sera analisada ndo definem as dimensdes finais da pilha, por tanto ndo constitui uma limitacéo
importante. Além disso para simplificar os calculos e as comparacGes com outros resultados
reportados em trabalhos experimentais sdo escolhidas para 0 modelo de referéncia as dimensdes
resumidas na Figura 24.

Figura 24 — Dimensdes da célula unitaria do SOEC selecionada para o modelo proposto

implementado em Ansys FLUENT.
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Fonte: Autor.

Em principio a discretizacdo de uma geometria retangular ndo deve supor uma dificuldade
para a modelagem em CFD, porem este ndo é o caso. Como se vé na Figura 24 as dimensdes da
célula sdo pequenas nas regides do eletrélito e maiores nos coletores de corrente e os eletrodos e
estas sdo ainda despreciaveis comparadas com as outras dimensdes da célula unitaria. As dimensées

dos elementos menores serdo os que determinem as dimensdes da malha.

4.1.2. Discretizacdo e condicdes de contorno.

A discretizacdo do dominio € feita para resolver as equacdes que descrevem os fenbmenos
fisicos do problema. A qualidade da malha é um aspecto fundamental pois tem influéncia na
qualidade dos resultados obtidos e no tempo de célculo do modelo (ANSY'S, 2009).
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Devido a que a geometria é retangular e recomendavel empregar elementos hexaédricos para

a malha o que faz que o processo de malhado seja relativamente simples, porém os tamanhos dos
elementos sejam pequenos devido as dimensdes de algumas partes do dominio. A malha foi

realizada no modulo Meshing do programa Ansys v. 14 e é apresentada na Figura 25:

Figura 25 — Discretizacgéo realizada do modelo proposto para o SOEC, detalhando a malha dos

componentes mais finos da geometria.

00900094

Fonte: Autor.

Como pode-se observar na figura acima a malha obtida para as regides menores (eletrolito e
os eletrodos porosos) foi calculada para ter ao menos dois elementos para evitar problemas na
convergéncia numérica dos modelos empregados para o célculo do potencial elétrico. Nas outras
regibes a malha empregada teve 0 mesmo tamanho de elemento o que favorece a uniformidade da
mesma. Foi feito um estudo da sensibilidade da malha com os resultados mostrando uma total
independéncia com o tamanho do elemento, devido principalmente a que a malha feita é simples.
Assim as caracteristicas da malha obtida sdo resumidas na Tabela 8, apresentando uma excelente

qualidade ortogonal, parametro ideal para avaliar a qualidade de malhas simples:

Tabela 8 — Principais caracteristicas da malha proposta para o modelo do SOEC em Ansys

FLUENT.
Elementos 141.204
Nodos 149.940
Qualidade ortogonal 0,99919

Empregando a malha obtida séo estabelecidas as condi¢gdes de contorno e de operagédo
iniciais do modelo. Como existem muitas variantes sendo estudadas para os SOEC, para o modelo

proposto neste trabalho foram selecionados como condi¢fes iniciais as condi¢cdes de operagédo
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reportadas por Ni num trabalho publicado no ano 2012 (NI, 2012), onde é feito um modelo numérico
em duas dimensdes para um eletrolisador tipo SOEC. Esta publicacao foi escolhida pois apresenta
uma configuracdo geomeétrica similar a proposta neste trabalho o que simplifica o processo de
comparacgdo dos resultados. Além disso o trabalho apresenta um modelo matematico em duas
dimensGes que foi validado empregando dados experimentais o que representa uma fortaleza para
este tipo de estudo. Assim os parametros inicias do modelo proposto para 0 SOEC estéo resumidas

na Tabela 9:

Tabela 9 — Os parametros de operacéo iniciais do modelo do SOEC em Ansys FLUENT foram

selecionados dos reportados na literatura para este tipo de sistema.

Composic¢do quimica
Q (kg/s) V(mls) T(K) H HO 02 N2

Entrada no anodo 5,00e-6  0,2638 1103 O 0,6 0 0,4
Entrada no catodo 5,00e-6  0,1930 1103 O 0 02 08
Temperatura de operacdo do SOEC (K) 1.103

Porosidade dos eletrodos 0,37

Voltagem de operagéo (V) 1,32

Voltagem de circuito aberto 0,82

Estes pardmetros serdo considerados para o calculo e caraterizacdo do modelo de referéncia.
Devido & influéncia que tem estes na eficiéncia do processo serdo estudados em analises de
otimizacao em epigrafes posteriores.

Finalmente sdo estabelecidas as condi¢des de contorno de modelo que servirdo para o calculo
tanto das variaveis fluidodinamicas quanto das eletroquimicas. As condi¢des de contorno para o

célculo fluidodindmico do modelo estdo estabelecidas como séo apresentadas na Figura 26:

Figura 26 — Condigdes de contorno fluidodinamicas estabelecidas no modelo do SOEC em Ansys

FLUENT.
Entrada Catodo Entrada Anodo
Mass flow inlet Mass flow inlet
Normal to boundary Za 5 Normal to boundary
~ Temperaturade operagdo 1103K q
Pressdo de operagdo 101325 Pa >

Saida Anodo X ‘ FZ Saida Catodo

Pressure outlet Pressure outlet
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O célculo do potencial eléctrico (¢) na membrana ou eletrdlito, dependendo do tipo de
eletrolisador, € o principal objetivo dos modelos de campo elétrico e eletroquimico de ANSYS
FLUENT. Para alcancar este objetivo, é feita a discretizacdo do dominio da célula eletrolitica, onde
serdo resolvidas as equagdes governantes do CFD conjuntamente com as equacbes da célula
eletroquimica. Para isso tem que se definir certas condi¢gdes de contorno, que sdo resumidas na
Figura 27 (ANSYS, 2012).

Figura 27 - As condicdes de contorno aplicadas ao modelo eletroquimico.
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Fonte: Autor.

Existem dois tipos de condi¢Ges de contorno, as quais envolvem a passagem da corrente
através deles e que ndo o fazem. Uma vez que a auséncia de correntes ionicas que saem da célula
pelas fronteiras externas implica que o fluxo através da superficie € zero gmem=0.

Para o campo eléctrico nos componentes solidos da célula, ¢so, existem fronteiras externas
gue estdo em contato com o circuito elétrico, pelas quais passa a corrente elétrica gerada na célula.
Nas outras superficies é definido que ¢sa=0. Nas regides de contato é recomendado definir valores
prescritos ¢so. Se a superficie do &nodo é definida como zero, o valor definido no catodo é a

voltagem da célula. A transferéncia de corrente dos elétrodos é calculada como:
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Ran = ((anj;%f ([A[A]f])Yan (eaanF‘]an/RT — e_“anFnan/RT) (77)
Reat = (addtSh) ([C[C]f])ycat (—e*ocatfMcat/RT 4 g~CcatFncat/RT) (78)

Onde.
e j" = transferéncia de densidade de corrente de referéncia por unidade de érea ativa
(A/m?)
e (= éreaativa de eletrolito (1/m)
e [C], [C]rt. = concentracdes locais das espécies quimicas (kmol/m?)
e Yan Ycat = parametro de dependéncia da concentragao
e o = coeficiente de transferéncia
e F = Constante de Faraday (9.65x10’ C/kmol)

As perdas por sobreativacdo dos componentes da célula (#an, 7cat) Sd0 calculadas como a

diferenca entre o potencial dos componentes sélidos da célula e o potencial do eletrolito, por:

Man = Psol — Pmem (79)
Necat = Psol — Pmem — Voc (80)

Utilizando as Equacdes 79 e 80 o software é capaz de calcular no dominio, os dois campos
elétricos da célula, alcangam uma descri¢cdo completa dos fendmenos da célula eletroquimica e sua

implicacdo na geracdo de hidrogénio.

4.2.Resultados do modelo em CFD do SOEC.

4.2.1. Analises e validagdo do modelo de referéncia.

Os resultados do modelo do SOEC proposto neste trabalho serdo comparados a modo de
validagdo com os resultados obtidos por (NI, 2009) sendo reproduzidas as condi¢des empregadas
nesse trabalho. No trabalho publicado por Ni em 2009 é empregado um modelo numérico em duas
dimens@es para a simulacdo do processo de eletrolise de temperatura muito alta. Embora nosso
modelo seja em trés dimensdes se as condi¢des de contorno e operacdo sdo as mesmas 0s resultados

devem ser semelhantes. Assim foram obtidos os resultados resumidos na Tabela 10:
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Tabela 10 — O modelo proposto apresenta boa concordancia na comparagdo com os resultados

reportados por Ni (2009) para um modelo numérico em duas dimens@es de um SOEC.
Ni (2009) Modelo proposto

Fracdo de hidrogénio na saida do anodo 0,373 0,375

Temperatura média no SOEC 1.1815K 1.1819K

Embora os dois modelos tenham diferencas em aspectos numéricos, como a metodologia de
modelagem empregada e aspectos geométricos existem uma muito boa concordancia nos resultados
obtidos. Tanto a temperatura média da célula como a fracdo de hidrogénio na saida do anodo sdo
pardmetros de muita importancia na eficiéncia do eletrolisador. Além disso, outros parametros
termodinamicos, como perfis de velocidade, contornos de pressdo e distribuicdo de espécies
quimicas apresentaram também resultados similares. Considerando que os resultados reportados por
Ni (2009) foram obtidos a partir de um modelo numérico e estes ao mesmo tempo foram validados
empregando dados experimentais de estudos paramétricos e comparados com curvas teoricas, o fato
gue o modelo proposto neste trabalho tenha resultados semelhantes representa um critério de
validacao para o modelo desenvolvido.

O modelo com as condicdes iniciais é analisado fluidodindmica e eletroquimicamente para
depois fazer uma otimizagdo dos parametros que maior influéncia tem na eficiéncia da célula. Na
Tabela 11 estdo resumidos os resultados obtidos para a modelagem do modelo do SOEC com 0s

parametros iniciais da Tabela 9.

Tabela 11 — Resultados obtidos para o0 modelo inicial em CFD do SOEC.

Composicdo quimica

Q (kgls) V(mls) T(K) H2 H20 02 N2
Saida no anodo 2,33e-6  0,3272 1.145 0,1442 1,04e-6 O 0,8557
Saida no catodo 7,67e-6  0,3524 1.145 0 0 0,4784 0,5215
Temperatura média do SOEC (K) 1.145
Densidade de corrente (A/cm?) 0,504
Corrente da célula (A) 32,1987
Potencial elétrico (V) 1,26403

Note-se que na saida do anodo, onde é obtido o hidrogénio, aparece uma fragdo méssica de
0,1442 que corresponde a um fluxo massico de m=3,36e-07 kg/s de hidrogénio. Também é
importante notar a diminui¢do do fluxo massico de agua pois no processo foram consumidos
m=3,00e-6 kg/s de agua. A temperatura média dos componentes da célula eletrolitica também

aumentou devido ao aumento da densidade de corrente. Nos contornos de espécies quimicas também
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é reportado um aumento na fragdo quimica do hidrogénio na dire¢do do fluxo no plano meio do
anodo acordo a teoria e é reportado por outros trabalhos experimentais e de simulacdo (KIM et al.,
2012; LEYBROS et al., 2010). Na Figura 28, sdo apresentados os contornos de fracdo massica nos
canais dos eletrodos (anodo e catodo) além das varia¢des destas fraccbes na diregdo do escoamento.
Como pode-se observar na Figura 28 (a) e (b), a fracdo méssica de Hz e H2O tem uma
variacdo quase linear ao longo da direcdo do fluxo e ndo tem variacdo na direcdo perpendicular a
este como é reportado em outros estudos semelhantes (LEYBROS et al., 2010; NI, 2009). Este efeito
tem vantagens na durabilidade do dispositivo por ser mais desejavel para a resisténcia mecanica da
célula (B. YILDIZ, J. SMITH, 2006). Nas Figuras 28 (c) e (d) séo apresentados as distribuigcdes das
fraccGes maéssicas das especies quimicas restantes N2 e Oz. Os comportamentos destas espécies
respondem ao esperado pois é evidenciado um aumento da quantidade de O devido & dissociagédo
da molécula de agua e a difusdo do oxigénio molecular através do eletrélito. Isto resulta numa
diminuicdo na fracdo molar de nitrogénio o que é evidenciado na Figura 28 (c). As heterogeneidades
na difusdo do oxigeno através do eletrolito aparece devido & configuracdo dos canais de difuséo a
fluxo cruzado. Como € observado na Figura 28 (b), para as condicdes iniciais, a entrada de agua na

célula eletrolitica é totalmente consumida, pois nos 70 mm a fracdo massica esta perto de zero.

Figura 28 — Os contornos de fracdo méssica de hidrogénio (a), &gua (b), nitrogénio (c) e oxigénio (d)
nos canais dos eletrodos (anodo e catodo) alem das variagdes destas fracgdes na dire¢ao do

escoamento obtidas da simulagdo do modelo inicial.
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4.2.2. Efeito da voltagem de operacéao.
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A voltagem de operacdo da célula eletrolitica e um dos parametros mais importantes deste

tipo de dispositivos. Devido a esta importancia € feito uma analise sensibilidade da densidade de

corrente com a voltagem de operacdo. Esta curva € chamada curva de ativacdo, constituindo uma

carateristica dos dispositivos eletroquimicos em geral (pilhas de combustivel e eletrolisadores) e

constitui a informacdo basica destes. Para obter esta curva a densidade de corrente da célula é

variada para obter a voltagem de operacdo do SOEC, resultando no carateristico aumento da

voltagem quando a densidade de corrente aumenta. O resultado obtido para a curva de ativagdo do

modelo do SOEC proposto em CFD é apresentado na Figura 29:
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Figura 29 — A curva de ativacdo obtida para o modelo de referéncia é uma das principais

carateristicas do SOEC e fornece informacdes basica importantes do dispositivo.
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A curva obtida, além de ter um comportamento de acordo com o esperado, tem uma grande
coincidéncia com os valores reportados por outros autores em trabalhos experimentais e trabalhos
de simulacdo numérica (NAVASA etal., 2014; NI, 2012; STOOTS et al., 2010). Como era esperado
a variacdo da voltagem de operacdo da célula eletrolitica influi em outros parametros de operagédo o
que influi na producdo de hidrogénio e, portanto, na eficiéncia do processo. Na Figura 30 é
apresentada a influéncia da voltagem de opera¢do na composi¢do quimica do dominio. Observando
que para a voltagem de 1,32 V sdo obtidos os maiores valores de fragdes massicas dos componentes
H»=0,1442 e 0,=0,4784 o que implica que a dissocia¢cdo da molécula da &4gua foi maxima para as
condicdes iniciais. Por isto este valor da voltagem sera considerado para analise posteriores como a
voltagem de operacdo do modelo de referéncia para o SOEC.
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Figura 30 — A voltagem de operacdo tem influéncia na dissocia¢do da agua e, portanto, na producéo

de hidrogénio e oxigénio.
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Da mesma forma € obtida a influéncia da variacdo da voltagem na temperatura média
do SOEC que € apresentada na Figura 31.

Figura 31 — A voltagem de operacdo tem uma marca influencia na temperatura média do SOEC.
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Como pode-se observar na Figura 31 é obtida uma diminui¢do da temperatura média do
SOEC para voltagens de operacdo perto da voltagem de circuito aberto (OCV=0,82 V) e depois
comeca a aumentar a temperatura com a voltagem de acordo a equacdo de Nernst. Este resultado
concorda com os obtidos por outros autores para dispositivos e modelos semelhantes como 0s
publicados por Sembler e Kumar (2011) e Navasa et al. (2014).
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4.2.3. Efeito das taxas de fluxo massicas de entrada

Para o modelo com a condicdes iniciais, a fragdo molar de agua na saida do SOEC e quase
zero (2,42 e-12 kg/s). Devido a isto pode-se pensar que aumentar a quantidade de &gua na entrada
no canal do anodo pode aumentar a producdo de hidrogénio. Para comprovar isto é realizado uma
analise para avaliar a influéncia da quantidade inicial de fluxo massico que entra no SOEC sem
variar a composicdo da mistura H2O/N. que permanecera em 0,6/0,4. Os resultados obtidos sdo

apresentados nas Figura 32 (a) e (b).

Figura 32 — Efeito do aumento das taxas de fluxo de entrada no anodo do SOEC nas espécies
guimicas (a) e na temperatura média da célula eletrolitica (b).
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Aumentando a quantidade da mistura H2O/N2 na entrada do anodo provoca um aumento na
quantidade de hidrogénio produzido como é mostrado na Figura 32 (a). Porém, a fracdo molar de
agua consumida diminui desde quase 1,00 no caso com 5,0e-6 kg/s até 0,2 no caso com 1,0e-5 kg/s.
Este efeito pode ser explicado devido a diminuicdo da temperatura média do SOEC, mostrada na
Figura 32 (b) e o logico aumento da velocidade e presséo nos canais com o aumento do fluxo, o que

é desfavoravel para a ocorréncia da reacao eletroquimica no dominio computacional (NAVASA et
al., 2014; NI, 2009).

4.2.4. Efeito da composic¢do do gas no anodo.

A composicdo do gas na entrada do anodo é uns dos parametros que influi na
eletroquimica do SOEC devido a que afeta outros parametros importantes com a densidade de
corrente e a resisténcia especifica de area (ASR). Para avaliar esta influéncia no modelo proposto é
feito um analise paramétrico variando a composicdo do gas de entrada no canal do anodo. Os
resultados obtidos estdo apresentados na Figura 33.

Figura 33 — Influéncia da composi¢@o do gas de entrada no anodo do SOEC no modelo proposto na

densidade de corrente (a), ASR (b), fluxo massico dos produtos (c) e na temperatura (d.)
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Aumentando a fragdo molar de agua no fluxo de alimentacéo no anodo do SOEC produz um
aumento no hidrogénio produzido como mostra a Figura 33 (c). O efeito de aumentar a fracao de
agua também resulta numa diminuicdo do ASR, por isso diminui a temperatura média da célula
eletrolitica e aumenta a densidade de corrente do SOEC. Estes efeitos tém influencias opostas na
producdo de hidrogénio, pois quando o primeiro a favorece o segundo ndo. A diminuicdo da
temperatura é desfavoravel mais o aumento da densidade de corrente favorece a producdo de
hidrogénio. Porém, com a diminuicdo da temperatura € obtida uma pequena melhora na producao
de hidrogénio com o aumento da fracdo molar de &gua na entrada do SOEC. Tendo em consideragdo
estes resultados € assumida como a composic¢ao nominal do gas na entrada H.O/N»=0,9/0,1 devido

as melhoras obtidas para este valor.

4.3. Condicdes de operacao 6timas para o modelo de referéncia proposto.

Uma vez analisados os parametros que influem na producéo de hidrogénio e a eficiéncia do
SOEC, foram estabelecidos como nominais aqueles que criam condi¢des mais favoraveis para a
producdo de hidrogénio para otimiza-la. Ndo foi s6 considerada a producdo de hidrogénio, mas
outros parametros eletroquimicos do SOEC como a ASR e a densidade de corrente que influem na
eficiéncia do processo. Uma comparacdo entre o modelo de referéncia com as condigdes
selecionadas da literatura e outro com os parametros de operacao otimizados € mostrada na Tabela
12:

Tabela 12 - Comparacéo entre o modelo de referéncia e o modelo com os valores étimos destes.

Modelo com os Modelo de
parametros referéncia
otimos
Vazéo massica na saida (kgls) 2,75e-6 2,33e-6
Velocidade (m/s) 0,4491 0,3272
Temperatura (K) 1152,1598 1145,41
Saidanoanodo  Fragdo massica de H» 0,1491 0,1442
Fracdo massica de H20 0,6321 1,04e-6
Fracdo massica de O 0 0
Fracdo massica de N> 0,2184 0,8557
Saida no catodo  Vazdo maéssica na saida (kgls) 9,25e-6 7,67e-6
Velocidade (m/s) 0,422 0,3524
Temperatura (K) 1151,991 1145,636
Fracdo massica de H» 0 0

Fracdo massica de H20 0 0
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Fracdo massica de O2 0,4812 0,4784
Fracdo massica de N2 0,5187 0,5215
Temperatura média do SOEC (K) 1151,26 1145,14
_ (Alc 0,6135 0,5040
Densidade de Corrente
m?)
Corrente (A) 39,2395 32,1987
(Q/c 2,0557 2,5044
ASR
m?)

Como mostra a Tabela 12 0 modelo do SOEC otimizado apresenta melhoras significativas
na quantidade de hidrogénio produzido devido as melhoras nos parametros eletroquimicos do
processo de HTE como a diminui¢do da ASR e 0 aumento da densidade de corrente o que favorece
a reacdo de dissocia¢do da agua (KAZEMPOOR; BRAUN, 2014).

4.4.Modelo em HYSYS para o processo de Eletrolise de Alta Temperatura
(HTE).

Uma vez construido e analisado o modelo do SOEC em CFD com um elevado nivel de
detalhe e havendo otimizado alguns dos parametros de opera¢do mais importantes do dispositivo,
este modelo deve ser incorporado no diagrama de fluxo da instalagdo de HTE que sera feito no
simulador de processos quimicos Aspen HYSYS. Neste codigo é possivel obter e analisar um
diagrama de fluxo para o processo completo da HTE ligado ao TADSEA, ndo apenas o eletrolisador
SOEC. Como o eletrolisador ndo € um componente incluido no Aspen HYSYS tem que ser

implementado um modelo deste no codigo de CPS.

4.4.1. Modelo em HYSYS para o SOEC.

O modelo desenvolvido em Aspen HYSYS é uma aproximacdo do modelo obtido em
ANSYS que mantem as principais carateristicas do modelo desenvolvido em Ansys como 0s
percentuais de conversédo, a poténcia consumida, as variagdes de pressdo e temperatura, a conversao
dos componentes quimicos envolvidos e as temperaturas destes e do SOEC.

O modelo desenvolvido em HYSYS, apresentado na Figura 34, é composto por um reator

guimico, um separador de componentes, um misturador e fluxos materiais e energéticos. Esta
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aproximacdo constitui uma pratica habitual para a simulacdo de dispositivos eletroquimicos em

codigos CPS e tem sido abordada em outros trabalhos semelhantes (KOH et al., 2010).

Figura 34 — Diagrama de fluxo proposto em HYSY'S para simular o SOEC proposto em CFD.
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Fonte: Autor.

O modelo proposto para 0 SOEC em HYSYS tem que ser capaz de reproduzir as condicdes
obtidas para 0 modelo em CFD a partir das mesmas condicdes de operacdo. As condic¢des de entrada

no modelo em HYSYS do SOEC estdo resumidas na Tabela 13:

Tabela 13 — Parametros de entrada no modelo para o SOEC construido em HYSYS.

Parametro Valor
Fluxo méassico (kg/s) 1,2e-5
Temperatura (°C) 830
Presséo (MPa) 5,00
Composicgéo
H20 0,45
H2 0
N2 0,45
02 0,1
Potencia (kW) 0,2651

A poténcia P, necessaria para a eletrolise de alta temperatura, inclui a térmica (Qreat) € a

elétrica (Welect) € € calculada segundo as expressoes:
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Vop = average Vpepg + i ASR (81)
Welect = Vop 1-A (82)
P = welect + QHeat (83)

Em que:

i : é a densidade de corrente em (A/cm?).
ASR : resisténcia especifica de area (Qcm?).
Vop : Voltagem de operacgéo (V).

A : area da célula eletrolitica (cm?).

averageVnerst : Voltagem de Nernst media.

O célculo de P determina a quantidade de células unitarias que poderdo ser suportadas
pelo TADSEA, determinando da mesma forma a energia disponivel para os outros
componentes do diagrama de fluxo do processo completo de HTE.

Ajustando os valores dos coeficientes de conversdo obtidos para a reagdo
eletroquimica da simulacéo feita em ANSYS, sdo obtidos os pardmetros para o reator de
conversao em HYSYS. Na Tabela 14 estdo apresentados os resultados obtidos para o modelo

em HYSYS com as condi¢des do modelo otimizado em ANSYSS.

Tabela 14 — Resultados na saida do anodo para o modelo proposto em HYSYS do SOEC.

Parametro SOEC HYSYS SOEC ANSYS
Fluxo massico (kg/s) 1,2e-5 1,2e-5
Temperatura (K) 1152 1153
Pressao (MPa) 5,00 5,00
Composicéo

H.0 0,2674 0,2672

H. 0,1491 0,1491

N2 0,4165 0,4167

02 0,1671 0,1671
Poténcia (kW) 0,2651 0,2640

Note-se que os valores das fracdes massicas dos gases em ambos casos apresentam um alto
nivel de semelhanca. O mesmo ocorre no caso da poténcia consumida, onde no caso do CFD é

ligeiramente menor devido a que nesse caso ndo é considerada a energia térmica requerida para a
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reacdo eletroquimica. Ambos modelos apresentam boa concordéncia o que permite afirmar que o

modelo em HYSYS brindara os mesmos resultados quando estiver incluido num diagrama de fluxo.

O diagrama de fluxo para o processo de HTE é construido a partir do modelo do SOEC,

empregando um ciclo Brayton a gés para a geracdo de energia elétrica para o SOEC e outros
componentes do diagrama.

4.4.2. Modelo em HYSYS para o ciclo Brayton ligado ao TADSEA.

Para a geracao de energia elétrica necessaria para o processo de HTE é empregado um ciclo

Brayton a gas ligado ao TADSEA como o representado na Figura 35.

Figura 35 — Foi escolhido um ciclo Brayton a gas ligado ao TADSEA para a geracao da energia

necessaria para o processo de HTE devido aos altos niveis de eficiéncia que podem ser atingidos.

GERADOR

TURBINA A GAS

950°C
COMPRESSOR DE

ALTA PRESSAO v RECUPERADOR

26°C

I 200°C
) 4
COMPRESSOR DE
PREENFRIADOR

<
i
a =]
S

BAIXA PRESSAO

T 26°C

[ 950°C | VAPOR PARA A ELETROLISE g
DE ALTA TEMPERATURA

TROCADOR DE
CALOR INTERMEDI

Fonte: Autor.

O modelo estd composto por uma turbina a gas e um gerador elétrico ligado a esta, dois
compressores (um de baixa pressao e outro de alta) com um trocador de calor intermedio de tipo
IHX, recuperador de calor e outro trocador de calor na entrada do compressor de baixa pressao. O
fluxo de hélio proveniente do TADSEA é separado em dois fluxos mediante uma valvula,

controlando assim o fluxo massico dedicado a turbina a gas e ao processo de HTE. Este Gltimo fluxo
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massico vai variar dependendo da demanda de poténcia dos componentes do modelo proposto para
0 processo de HTE.

O modelo proposto para o ciclo Brayton a gas construido em HYSYS é apresentado na

Figura 36.

Figura 36 — Modelo em HYSY'S para o ciclo Brayton a gés ligado ao TADSEA para fornecer energia
ao processo HTE.

| ﬂ 2
‘13 Poténcia JL

" circulador  Girculador Poténcia 20
Recf Misturador 2.' q —_ Pre-enfriador
Helio 5 Recuperadt}r" 6

de Calor 1 Pre-enfriador

Compresor
Baixa
Presséo

Compressor
2 Poténcia

Compresor |7
Alta

Trocador de

Presséo calor tipo
Turbina IHX
TADSEA Separador agas -
Helio Enfriadar
Poténcia
Calor - 8
nuclear Poténcia 9 Compressor
Turbina Enfriador intermedio 1 Poténcia
Y T i
4

Fonte: Autor.

Para simular o TADSEA foi empregado um aquecedor convencional do programa,
aquecendo um fluxo de hélio (1) de 53 kg/s desde 585 °C até 950 °C consumindo uma poténcia de
100,6 MW. Este fluxo aquecido (2) € separado em duas partes (3) y (4), um de 44,48 kg/s para a
turbina a gas e outro (4) de 8,52 kg/s para fornecer o calor necessario para o processo de HTE. Estes
valores foram determinados depois da otimizacéo do consumo da energia do processo completo.

Alguns dos parametros de operacdo destes componentes do ciclo Brayton foram
estabelecidos depois de calcular a poténcia consumida pelo processo de HTE completo. Na Tabela
15 estdo resumidas as principais carateristicas dos componentes do diagrama de fluxo para o ciclo
Brayton simulado em HYSY'S ligado ao TADSEA.

Tabela 15 - Principais carateristicas dos componentes do diagrama de fluxo para o ciclo Brayton a
gas simulado em HYSYS ligado ao TADSEA.

Eficiéncia
Componente Poténcia (MW) AP (kPa) AT (°C)  Politropica
(%)
TADSEA 100,6 -400 365 -
Turbina a gas 70,38 4.200 168,6 70,00
Compressor de baixa pressao 16,17 1.570 69,9 86,25
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Eficiéncia
Componente Poténcia (MW) AP (kPa) AT (°C)  Politrépica
(%)
Compressor de alta presséo 15,92 2.400 68,76 86,25
Circulador 0,2085 30 4,695 75,1

Enfriador intermédio 16,78 40 72,41 -

Considerando uma eficiéncia do gerador elétrico de 98% (RICHARDS et al., 2006) entdo a
energia elétrica disponivel para o processo de HTE & Wsoec= 38,29 MWe. O célculo da eficiéncia

do ciclo de conversdo de energia (nrcs) é feita mediante a expresséo:

Welect/M—Wcomp —Wcir
QrADSEA

Npcs =

= 44,03 % (84)

Onde:
W,1ect: Potencia elétrica produzida pelo gerador elétrico.
Weomp: Potencia elétrica consumida na compresséo.

Wi+ Potencia consumida pelos componentes de circulagéo.

A poténcia obtida na turbina a gas (Wwm= 68,97 MWe) e os outras poténcias envolvidas no
ciclo Brayton (Wcomp= 32,09 MWe, W= 0,2085 MWe) foram obtidas do balan¢o de energia
realizado no modelo proposto. Para as condi¢des iniciais € obtida uma eficiéncia para o ciclo de
conversdo de energia € npcs = 44,03 %. A eficiéncia térmica de ciclo de conversao de energia pode
ser calculada segundo (RICHARDS et al., 2006) como:

Neer = 2 = 38,29 %, (85)

QrADSEA

O valor de eficiéncia obtido para 0 modelo proposto do ciclo Brayton esta na ordem dos
reportados para outros modelos de ciclo Brayton, considerando que foram empregados valores

realisticos para os componentes do ciclo (YILDIZ; KAZIMI, 2006).

4.4.3. Modelo em HYSYS para o processo de Eletrolise de Alta Temperatura (HTE).

A energia elétrica obtida do ciclo de conversao e o fluxo massico de hélio do TADSEA seréo
usados para os componentes do processo de producdo de hidrogénio por HTE e o sistema de
varredura a gas. Para ligar o ciclo Brayton e o diagrama de fluxo para o processo HTE é empregado
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um trocador de calor do tipo IHX com as carateristicas reportadas em outros trabalhos (ELDER;
ALLEN, 2009) e estdo apresentadas na Tabela 16.

Tabela 16 — Principais carateristicas do IHX que liga o ciclo Brayton com o diagrama de fluxo para o
processo HTE e o sistema de varredura a gas.

Parametro

Potencia (MW) 34,80
UA (kJ/C-h) 3,88e6
Min aproximacéo (°C) 32,21
LMTD (°C) 32,25

O modelo proposto para o processo de producdo de hidrogénio HTE esta apresentado na

Figura 37.

Figura 37 — Modelo proposto em HYSYS para o diagrama de fluxo do processo HTE.
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A energia elétrica obtida do ciclo Brayton € usada para a reacao de eletrolise no Eletrolisador
SOEC considerando que uma célula unitéaria otimizada consume 48 kW e 0s consumos de energia
dos componentes foram estimados os fluxos iniciais que o SOEC pode processar com a energia
fornecida ao modelo.

Assim, com a energia elétrica disponivel podem ser alimentadas 770833 celulas unitarias
com um consumo elétrico total de 38,2 MWe, sendo este 0 nUmero maximo de células que podem
compor a pilha do SOEC. Também o fluxo maéssico entrante no SOEC (25,1) é calculado

considerando o fluxo massico da célula unitaria otimizada no estudo feito em CFD, obtendo 9,25
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kg/s para 0 modelo em HYSYS, sempre mantendo as fracgdes massicas calculadas no modelo em
FLUENT.

O gasto de agua na entrada do processo de HTE € incorporada no sistema em condicdes
ambientais (25 °C e 101,3 kPa) e imediatamente depois uma bomba aumenta a pressdo até 4,95
MPa. O fluxo de &gua (21) é aquecido até 664,7 °C no recuperador de calor 2, usando o calor
rejeitado da reacdo de eletrolise, aumentando a eficiéncia do ciclo. No aquecedor 1, o fluxo (25) €
sobreaquecido até 827 °C (valor obtido no estudo em CFD) para incorpora-lo no SOEC depois de
ser misturado com nitrogénio para garantir a composicao que apresentou os melhores valores de
eficiéncia na simulagéo detalhada do SOEC em CFD.

Depois de sair do SOEC, é obtido um fluxo (Gases) que é separado no Separador de
Eletrodos simulando os eletrodos do eletrolisador. Os fluxos massicos do anodo e do catodo contém
os produtos da reacdo eletroquimica. Na Tabela 17 estdo resumidas as condi¢Ges dos produtos da
reacdo no modelo em HYSYS.

Tabela 17 — Composicéo e condic¢des obtidas para os fluxos do modelo em HYSYS do SOEC.

Composicédo
Fracdo de T P Fluxo massico
Nome vapor ©C)  (kPa) (kals) 02 H20 H2 N2
25,1 1,000 826,6 5.000 9,25 0,000 0,933 0,000 0,067
Cathode 1,000 870,46 4.950 7,04 0,000 0,826 0,173 0,000
Anode 1,000 872,00 5.100 2,21 0,548 0,000 0,000 0,452

Na Tabela 17 estdo apresentadas as composi¢oes dos fluxos obtidos depois da eletrolise no
SOEC, é importante notar que a fracdo molar de hidrogénio 0,173 representa a fracdo massica de
0,1491 obtida no modelo em CFD para a composicdo dos fluxos do modelo. O fluxo massico do
anodo € incorporado no misturador para passar ao sistema de remogédo do oxigénio.

O fluxo maéssico obtido do catodo é incorporado no recuperador de calor 2 onde sera
empregada a alta temperatura na saida do SOEC para aquecer a 4gua na entrada e a0 mesmo tempo
é baixada a temperatura para facilitar o processo de separagdo. Esta separagdo é feita usando dois
separadores de fases (Separador de hidrogénio 1 e 2) e um condensador (Condensador 2)
condensando o vapor de agua e reduzindo os parametros termodinamicos da mistura de gases. Este

processo produz um fluxo méssico de hidrogénio com uma fragcdo molar H2/H>O= 0,9991/0,00009.
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4.4.4. Modelo em HYSYS para o sistema de varredura a gas.

O fluxo de hélio na saida do IHX (14) com uma temperatura de 917,8 °C é incorporado a
dos trocadores de calor (Regerador 1 e 2). O primeiro destes aquecera o fluxo de 4gua (Agua de
varrido entrada) que é empregada para a separacdo do oxigénio no SOEC. Este calor é entdo
recuperado parcialmente no recuperador 3 onde a temperatura diminui antes da entrada do
condensador (Condensador 1) enquanto o fluxo (26) é preaquecido. Na Figura 38 é apresentado o

modelo proposto para o diagrama de fluxo do sistema de varredura a gas.

Figura 38 — Modelo proposto para o sistema de varredura a gas encarregado da separacao dos gases
produtos da eletrolise.
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O sistema de varredura a gas é projetado para separar o oxigénio produzido no SOEC. Um
fluxo massico de agua (Agua de varrido entrada) de 10 kg/s é bombeado no recuperador de calor 3
onde é preaquecido usando o calor rejeitado pelos gases na saida do SOEC. Depois de sair dos
canais do SOEC o fluxo das misturas de gases (Gas de varrido saida) com uma composi¢do quimica
de O2/H20/N»=0,0637/0,8837/0,0526 é condensado no Condensador 1 para ser separado no Tanque
H20/02 e no Separador agua. O fluxo (31) é expandido no Expansor Oxigénio e depois separado
em dois componentes em série (Separador 1 e 2). Neste sistema € reciclado um fluxo de agua e sdo
obtidos apenas dois fluxos gasosos, um de nitrogénio equivalente ao incorporado no SOEC e outro
de oxigénio (Oxigénio produzido) que € produzido pela eletrolise de alta temperatura. O modelo
completo para o processo de eletrolise de alta temperatura proposto em HYSYS é mostrado na

Figura 39.
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Figura 39 — Modelo em HYSYS para o processo de eletrolise de alta temperatura ligado aoc TADSEA.
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Uma vez obtido o modelo completo para o processo de HTE podem ser avaliadas as

PN

condicdes de operacéo e calcular a eficiéncia do processo.
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4.5. Eficiéncia do modelo proposto para o processo HTE ligado ao
TADSEA.

A eficiéncia do modelo proposto para o processo de producao de hidrogénio pela eletrolise
de alta temperatura HTE ligado ao TADSEA é calculada empregando a razdo da energia contida no
hidrogénio produzido o HHV (High Heating Value) e a energia consumida durante o processo de
producdo segundo o trabalho publicado por Havergo em 2009 (HARVEGO et al., 2009):

__ HHV
Mu, i Qi

=34,51% (86)

O denominador da equacdo ¢ calculado depois de fazer um balango de energia no modelo
proposto, quantificando a energia térmica consumida assim como o consumo elétrico dos
componentes do diagrama de fluxo (Q;). O valor de eficiéncia obtido esta na faixa dos valores
reportados na literatura para sistemas de HTE ligado a outros reatores e estudos semiempiricos para
a faixa de temperatura de operacdo do TADSEA (O’BRIEN et al., 2010).

4.6.Estudos paramétricos do diagrama de fluxos.

4.6.1. Voltagem de operacéo do SOEC.

A voltagem de operagdo do SOEC tem uma marcada influéncia na fragdo de hidrogénio
produzida na célula, como foi obtido no estudo em CFD. A poténcia elétrica do SOEC e outros
parametros do diagrama de fluxo terdo também dependéncia da voltagem de operacdo, que
resultardo numa variacdo da eficiéncia do processo completo. Portanto, foi feito uma anélise
paramétrica da influéncia da voltagem de operacdo do SOEC na eficiéncia do processo. Os

resultados obtidos para este analise estdo apresentados na Figura 40.
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Figura 40 — O aumento na voltagem de operac¢do do SOEC diminui a eficiéncia global do processo de
HTE.
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Aumentando a voltagem de operacdo da célula eletrolitica produz uma diminuicdo da
eficiéncia global do processo de eletrolise de alta temperatura como é apresentado na Figura. Este
comportamento tem varias causas: a primeira € o consideravel aumento na energia elétrica requerida
para a eletrolise no SOEC que ndo estd compensada com o aumento da producdo de hidrogénio
como é reportado em alguns trabalhos (O’BRIEN et al., 2010; ZHANG et al., 2012).
Adicionalmente, aumentando a voltagem de operacdo do eletrolisador aumenta o consumo de

energia de outros componentes do modelo, especialmente nos condensadores.

4.6.2. Vazdo de agua na entrada do sistema.

Outro parametro que influi na eficiéncia é o fluxo massico de agua que é fornecido ao
sistema. Enquanto isto deveria resultar num aumento na quantidade de hidrogénio produzido néo
quer dizer que a eficiéncia do processo aumente. O valor inicial de 8,325 kg/s definido para 0 modelo
inicial foi estabelecido depois de calcula-lo para obter o maior uso da energia proveniente do
TADSEA e no sistema de varredura a gas. Para este valor inicial de consumo da agua do sistema
foi feita uma variacdo para analisar a sua influéncia na eficiéncia global do modelo proposto, estes

resultados estéo apresentados na Figura 41.
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Figura 41 — Eficiéncia do modelo proposto de producao de hidrogénio pela HTE em fungdo da

guantidade inicial de agua no sistema.
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Os resultados apresentados na Figura 41 mostram que a eficiéncia do modelo completo
depende da quantidade de &gua no sistema em duas formas diferentes. Em valores desde 7,5 kg/s
até 8,325 kg/s a pesar que a eficiéncia do processo é menor que a étima ela cresce com 0 aumento
do fluxo devido a que a poténcia adicional que € consumida é compensada com um aumento na
producdo de hidrogénio no SOEC. Para valores acima de 8,325 kg/s a eficiéncia do processo diminui
qguando o fluxo aumenta, primeiramente porque como foi obtido no analise detalhado do SOEC a
fracdo maéssica de hidrogénio diminui com o aumento do fluxo de agua. Além disso ocorre um
aumento na energia requerida no SOEC que excede a energia que pode fornecer o TADSEA

requerendo entdo energia elétrica adicional para o SOEC.

4.6.3 Temperatura na saida do TADSEA.

O outro estudo realizado € o célculo da eficiéncia dependendo da temperatura e a poténcia
do TADSEA. Este estudo foi feito variando a temperatura na saida do TADSEA que influi na
eficiéncia do processo devido & variacdo dos pardmetros do ciclo Brayton e o sistema de varredura
a gas e o processo de HTE. Aumentando a temperatura na saida do TADSEA diminui a quantidade
de hélio requerida para produzir a mesma poténcia elétrica na turbina a gas e simultaneamente
aumenta a quantidade de hélio disponivel para aquecer os gases no sistema de HTE, ambos

comportamentos tem efeitos positivos na eficiéncia do processo como é apresentado na Figura 42.
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Figura 42 — Eficiéncia do modelo proposto para producéo de hidrogénio por HTE dependendo da
temperatura na saida do TADSEA.
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Os resultados apresentados acima mostram que a eficiéncia do ciclo completo considerando
um modelo detalhado do diagrama de fluxo e valores realisticos para as defini¢bes do componentes

pode atingir valores acima do 55 %, valores reportados por Yildiz e Kasimi e outros autores para
sistemas nucleares com estas temperaturas na saida (YILDIZ; KAZIMI, 2006).
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5. PROJETO CONCEITUAL DO SISTEMA DE PRODUCAO DE

HIDROGENIO PARA O PROCESSO DE DISOCIACAO DA AGUA 10DO-
ENXOFRE.

Uma vez obtido o projeto conceitual do processo de producdo de hidrogénio pela eletrolise
de alta temperatura ligado ao TADSEA o seguinte objetivo é obter um modelo do processo I-S para
avaliar sua viabilidade. Para obter o modelo computacional para este processo € desenvolvida uma
metodologia de simulagéo do projeto conceitual do processo. Seréo feitos analise de otimizacéo dos
principais pardmetros de operacdo no modelo além de calculos de dimensionamento. O modelo

otimizado serd empregado para calcular a eficiéncia global do processo ligado ao TADSEA.

5.1.Projeto conceitual do diagrama de fluxo do processo de dissociacdo da

agua iodo-enxofre.

O projeto conceitual do processo iodo-enxofre de dissociacdo termoquimica da agua €
concebido para calcular alguns parametros estabelecendo outros como base de projeto. O
fluxograma proposto € uma aproximacao de uma usina real separada em maodulos ou grupos de
componentes. Para obter um modelo termodinamico consistente com um projeto conceitual devem
ser levadas em consideracdo os seguintes aspectos (CERRI et al., 2010):

- Defini¢Oes dos parametros dos componentes do processo e os graus de liberdade do modelo
termodinamico.

- Integracdo entre a fonte de calor nuclear e o processo I-S.

- Configurar o diagrama de fluxos para calculara os parametros 6timos de operacdo dos
componentes.

- Estimacéo da eficiéncia do processo I-S ligado a fonte nuclear de energia e calor.

Se os aspectos acima foram cumpridos, o resultado é um diagrama de fluxos com varios
graus de liberdade otimizados em fungdo de um parametro objetivo, neste caso a producdo de
hidrogénio. Este diagrama de fluxos constitui uma aproximacao da usina real onde é considerada
um esquema de integracdo e configuracdo do ciclo ab-initio e serdo restri¢coes para a solucdo do
problema os valores de alguns graus de liberdade do modelo (gasto, dimensdes, potencia) sdo
estabelecidos previamente em valores bases reportadas em alguns estudos anteriores. O analise da

eficiéncia do processo € realizado tomando como base o modelo inicial (base de projeto) e depois
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tendo em conta os resultados das otimizacgdes analisando a influéncia das variaveis que representam

graus de liberdade.

5.1.1. Modelo para a se¢do Bunsen.

A seccdo Bunsen € a inicial no processo iodo-enxofre. Nesta se¢do sao obtidos os acidos do
ciclo (HI e H2SO4) produto da reacdo Bunsen. Existem varios estudos cinéticos da reacdo que tem
como objetivo principal obter os pardmetros da cinética da reac&o e os coeficientes estequiométricos
mas apropriados para aumentar a velocidade da reacdo (GIACONIA et al., 2007; YOON et al.,
2009; ZHU et al., 2013b).

Para 0 modelo da se¢do Bunsen neste caso sdo usados os resultados obtidos propostos por
Zhu et al. no ano 2013, onde é feita uma compara¢do empregando estudos experimentais entre varias
propostas de coeficientes estequiométricos obtendo os melhores resultados para a selecédo feita. A

reacdo Bunsen por ser expressada como:
(2m+n)H20+S0; +(1+X)l2 — (H2S04 +mH20)+(2HI+x12+nH20) AG = 82 kJ/molt  (87)

Escolhendo entéo os valores reportados por Zhu et al. (m=5, n=7 e x=5) a equa¢do quimica

fica da forma:
17 H20 + SOz + 6 Iz — (H2S04 + 5H20) + (2H1 + 5 12 +7H20) AG = 82 kJ/mol™ (88)

Estas consideracdes serdo tomadas em conta para o projeto da sec¢do Bunsen. O modelo
proposto para o fluxograma da sec¢cdo Bunsen esta formado por um reator de agitacdo continua
(CSTR, pelas siglas em inglés) (Reator Bunsen). Esta escolhia esta baseada na proposta de varios
autores como uma possivel opcdo no projeto desta secdo (GIACONIA et al., 2009; SHIN et al.,
2007). Os dados empregados para a simulagédo de cinética quimica da reacdo foram publicados por
(ZHU et al., 2013a) e foram obtidos mediante estudos experimentais. Usando a equacdo de
Arrhenius para a simulagdo da reagdo Bunsen com os valores A=9,212 kJ/mol e E;=23,513 kJ/mol
que correspondem ao passo determinante da reagdo, onde sdo necessarias maiores quantidades de

energia para a colisdo reativa entre o I e 0 I' (ZHANG et al., 2008).
Ea
In(k) = =r T In(A) (89)

Onde:
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k: constante cinética (dependente da temperatura)
A: fator preexponencial o fator de frequéncia. Indica a frequéncia das colisdes.
Ea: energia de ativacdo, expressada em J/mol.
R: constante universal dos gases. Seu valor es 8,3143 J-K*-mol*
T: temperatura absoluta em K.

Na Figura 43 se mostra 0 modelo proposto em HYSYS para a seccdo Bunsen do processo

iodo-enxofre.

Figura 43 — Modelo proposto em HYSY'S para a simulacéo da se¢do Bunsen.
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O reator quimico empregado tem um fluxo de energia (E4) encarregado de manter a
temperatura uniforme no volume para garantir a homogeneidade da ocorréncia da reacdo (MOORE,
2012). Do reator quimico (Reator Bunsen) sdo obtidos dos fluxos de produtos, um gasoso (\VVapor)
e outro liquido (Liquido) contendo as fases dos acidos HIx (HI-12-H20) e H2SO4 (H2S04-H20-SOy).
Estas fases sdo separadas num separador liquido-liquido (Separador Bunsen Liquido) devido as
marcadas diferencias nas densidades das fases com niveles de eficiéncia perto do 90% (LANCHI et
al., 2009; ZHU et al., 2012).

Os fluxos iniciais dos reagentes (H20, I> e SO>) sdo misturados e aquecidos empregando um
trocador de calor (Aquecedor Bunsen) pois a reacdo Bunsen é exotérmica e espontanea nos
parametros entre 115 °C-135 °C e 2-3 bar (ZHU et al., 2013b). A temperatura da mistura deve ser
controlada pois o I> deve ser aquecido sem atingir a temperatura de ebulicdo devido que diminui a
velocidade da reacdo. As fracgdes molares e os fluxos massicos dos reagentes serdo mantidos
constantes e os valores dos escoamentos séo determinados em funcao da capacidade dos trocadores
de calor.

Tendo em conta os parametros de operagéo do ciclo Brayton e do TADSEA que fornecem a

energia necessaria para o ciclo I-S serédo calculados os fluxos massicos de reagentes da seccao. Para



99
isto é fixado o fluxo massico de hélio no trocador de calor para assim poder avaliar os valores de
fluxo massico de reagente, com a estequiometria definida, fornecido a sec¢do, determinando assim
a capacidade do modelo proposto. Os resultados mostrados na Figura 44 mostram a dependéncia da
producdo de acidos da seccdo em funcdo do fluxo méssico dos reagentes para um fluxo de hélio

fixo.

Figura 44 — Dependéncia da produgéo de &cidos na sec¢do Bunsen em funcao dos fluxos méssicos de
reagentes I (a), SO (b) e H20 (c).
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Tomando em conta os resultados obtidos foram estabelecidos os valores dos fluxos de

reagentes iniciais do diagrama de fluxo como SO,=2,813e-2 kgmole/s, 1,=0,25 kgmole/s e H.O=

0,45 kgmole/s, respeitando a estequiometria definida anteriormente.

A reacdo Bunsen é exotérmica em temperaturas acima de 115 °C e a temperatura tem uma

marcada influencia no coeficiente de conversdo do reator quimico. Uma avaliacdo da influéncia

deste parametro na producéo de acidos da secdo é apresentada na Figura 45.

Figura 45 — Influencia da temperatura de entrada dos reagentes na producéo de acidos.
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A influéncia da temperatura de entrada dos reagentes no reator Bunsen mostra que para
temperaturas acima dos 120 °C comeca a diminuir o coeficiente de conversdo da reacdo Bunsen,
devido ao aumento da fragdo massica de I> gasoso o que diminui a velocidade da reacdo, resultado
que concorda com os obtidos por Ying et al. empregando uma instalagdo experimental (YING et
al., 2013).

Outro analise importante que deve ser realizado pela importancia que tem na eficiéncia do
processo € a influéncia da poténcia dedicada ao aquecimento do reator Bunsen na producdo de
acidos, pois influencia também na producéo de hidrogénio. E feita uma variagio da poténcia térmica
consumida (fluxo de energia E4) no reator para garantir a homogeneidade da temperatura no volume

da reacdo. A Figura 46 mostra os resultados obtidos para esta analise.

Figura 46 — A poténcia térmica consumida no reator Bunsen tem uma marcada influéncia na cinética

da reacdo.
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A diminuicdo do coeficiente de conversao da reacdo é justificada devido ao incremento da
fracdo molar de > presente na mistura de reagentes o que ndo favorece a ocorréncia da reacdo na
superficie do iodo liquido ou sélido. Este resultado esta em correspondéncia com o reportado por
outros trabalhos experimentais (ZHANG et al., 2014) (YING et al., 2013). Este analise nos permite
estabelecer os parametros 6timos para a poténcia térmica do reator para obter a maior eficiéncia da
subseccao. O volume do reator Bunsen foi calculado para otimizar o coeficiente de conversdo da
reacdo devido que o escalado deste componente ¢é essencial para a eficiéncia da sec¢do. Na Figura

47 ¢é apresentado o resultado obtido para este analise.
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Figura 47 - Coeficiente de conversao da reacdo Bunsen dependendo do volume do reator.
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Da mesma forma, é analisada a influéncia de alguns dos principais parametros
termodinamicos (pressao e temperatura) dos fluxos de reagentes da seccdo para completar a
caraterizacdo do modelo proposto. Os resultados obtidos sdo mostrados na Figura 48.

Figura 48 — Dependéncia da produgéo de acidos no reator Bunsen com os parametros de entrada dos

fluxos de reagentes.
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Quando os principais parametros da seccdo séo analisados se definem aqueles que tributam

a uma maior eficiéncia da seccdo, tomando em consideracdo a recuperacdo de calor nos

componentes. Na Tabela 18 estdo resumidos os fluxos envolvidos no modelo proposto depois da

otimizagao assim como suas principais condigdes e propriedades.

Tabela 18 — Propriedades e composic¢éo dos fluxos envolvidos no modelo proposto para a sec¢éo

Bunsen.
Composicao
Fluxo
Nome VIL T(°C) (kPa) rrzizsllsc)o H.O H.SO, I2 HI SO, He
H20 0,000 25,00 101,3 8,107 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
12 0,000 25,00 101,3 63,455 0,000 0,000 1,000 0,000 0,000 0,000
S0O2 1,000 25,00 105,0 1,802 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,000
Vapor 1,000 114,09 200,0 6,680 0472 0,000 0,022 0,506 0,000 0,000
Liquido 0,000 114,09 200,0 66,683 0,575 0,000 0,358 0,022 0,000 0,000
Bunsen 0,095 27,06 101,3 73,363 0,618 0,000 0,343 0,000 0,039 0,000
Fase HI 0,095 100,00 200,0 68,609 0,504 0,000 0,395 0,100 0,000 0,000
Fase H2S0O4 0,226 129,91  200,0 4,753 0,798 0,202 0,000 0,000 0,000 0,000
Bunsen Entrada 0,146 12560 200,0 73,363 0,618 0,000 0,343 0,000 0,039 0,000
Bunsen energia 1 1,000 92500 7.000 2,402 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000
Bunsen energia saida 1,000 545,00 6.000 2,402 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000

A otimizacdo da sec¢do Bunsen € um aspecto muito importante para a eficiéncia global do

processo e das outras secc¢des do diagrama de fluxo. Depois de ter uma descrigdo dos fluxos para o

modelo da seccdo inicial sdo propostos 0s modelos para as outras secc¢des do ciclo.

5.1.2. Modelo para a se¢éo de decomposi¢do do H2SOa.

A seccdo de decomposicdo do H.SO4 tem como objetivo principal a concentracdo da fase

H2S04/SO2/H20 e sua posterior decomposic¢do do H.SO4 em SO2 e H20 de acordo as reagdes:

H2S04 (g) — H20 (g) + SOs ()
SOs (g) — SO2 (g) + %2 02 (9)

AHC (298 k) = 97.54 kJ/mol
AHC (298 k) = 98.92 kJ/mol

(90)
(91)
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O modelo proposto em HYSY'S para a sec¢do de decomposi¢do do H.SO4 é apresentada na

Figura 49 sendo empregado o diagrama de fluxo de Bilgen como base do modelo (HUANG; T-
RAISSI, 2005).

Figura 49 — Modelo proposto em HYSYS para a sec¢do de decomposi¢ao do H2SO4
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O modelo de Bilgen empregado nesta etapa € composto de duas partes principais, a primeira
encarregada da concentracdo do &cido sulfrico e a outra da sua decomposi¢do. A purificacdo e
concentracdo do acido é importante pois aumenta a eficiéncia do processo (HUANG; T-RAISSI,
2005). Neste modelo sdo usados dois paquetes termodindmicos para resolver as equac6es de estado
pois 0 Peng-Robinson pode resolver acertadamente as condi¢Oes das fases doublés e triplas e o
NRTL (Non-Random Two Liquids) para calcular os coeficientes de atividade quimica dos
compostos acidos. O diagrama de fluxo proposto emprega uma coluna de destilacdo para separar a
agua da solucéo acida.

Na coluna de destilagdo sdo definidas pressdes de 100 kPa no revaporizador e 350 kPa no
condensador para reduzir os requerimentos de energia do componente como foi publicado por
(OZTURK et al., 1995). O acido sulfarico concentrado que sai da coluna de destilagdo (H2S04) é
evaporado no trocador de calor (Aquecedor H2SO4) que emprega um fluxo de hélio do TADSEA
de 8,006 kg/s a 925 °C e 7 MPa. Os perfis de temperatura, fracdo de vapor e composicao da coluna
de destilacéo estdo apresentados na Figura 50.
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Figura 50 — Perfis de composicéo (a), fracdo de vapor (b) e temperatura (c) nas etapas da Coluna
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O fluxo 7-3 € incorporado num reator quimico tubular tipo pistdo (Reator H2SO4 1) onde o
H2SO4 é decomposto em SOz e H20 a temperaturas entre 400 e 500 °C. Os dados da cinetica quimica
da reacéo de decomposicdo do H.SO4 néo estéo disponiveis para esta faixa de temperatura, portanto
varias aproximacdes devem ser feitas. Os calculos de equilibrio indicam que 100% do H2SO4 é
decomposto para temperaturas acima de 500 °C (HUANG; T-RAISSI, 2005). Portanto a cinética
quimica da secgdo esta definida pela decomposi¢do do SOs e os dados da cinética quimica desta
foram tomados de Spewock et al. 1976 onde € obtida a partir de estudos experimentais empregando
a expressdo r = —k.C(S03), em HYSYS é empregado um modelo cinético da forma k, =
Ae("Ea/RT) ‘tomando Ea= 17,46 kcal e A=2,45x10® h* (SPEWOCK, S. BRECHER, LE. TALKO,
1976).

O fluxo obtido do reator tubular tipo pistdo (8,1) ¢ uma mistura de SOz e H2O que €
reaquecida no trocador de calor para atingir a temperatura de decomposicdo no Reator H2SO4 2. O
fluxo 8-2 € uma mistura de gases (H20, O2 e SO2) que é incorporado ao fluxo H2SO4.1, para serem
separados 0s componentes da mistura nos Separadores 5 e 6, obtendo um fluxo massico de oxigénio
puro (Oxigénio), outro de agua (H20-1) e outro de didxido de enxofre (SO2 rec). O fluxo obtido
(SO2 rec) de 2,813e2 kg/s representa a quantidade inicial incorporado na sec¢do Bunsen, portanto,
é reciclado na seccdo inicial. Na Tabela 19 estdo resumidas as principais propriedades dos fluxos

envolvidos no modelo proposto para a sec¢do de decomposicao do H2SOa.

Tabela 19 — Balango de massa e propriedades dos fluxos envolvidos no modelo da sec¢éo

decomposi¢ao do H2SO..

Composicao
p F,Iu>§o
Nome VIL  T(°C) (kPa) nzisgs/:;o H,O H,SO, O, SOs SO, He
H2S04 0,000 293,8 200 2,756 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S04.1 1,000 100,2 100 1,997 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
7-2 0,000 294,3 1.200 2,756 0,00 100 0,00 0,00 0,00 0,00
7-3 1,000 400,0 1.300 2,756 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00
12.3 0,924 91,7 100 4,753 0,77 0,00 0,08 0,00 0,15 0,00
8,1 0,000 141,0 1.250 2,756 0,50 0,00 0,00 050 0,00 0,00
8,2 1,000 800,0 1.050 2,756 0,50 0,00 0,00 050 0,00 0,00
8-2 0,765 120,7 950 2,756 0,40 0,00 0,20 0,00 0,40 0,00
Oxigénio 1,000 65,0 275 0,450 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00
12.2 0,894 120,8 251 4,304 0,82 0,00 0,00 0,00 0,17 0,00

121 0,158 25,0 101 4,304 0,83 0,00 0,00 0,00 0,17 0,00
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SO2 rec 1,000 22,0 105 1,802 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00
H2SO4-energia 1,000 785,7 6900 8,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
H2SO4 energia 1,000 925 7000 8,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
12,3 0,000 214 100 2502 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Como pode-se observar na Tabela 19 o fluxo de H.SO4 saindo da coluna de destilagdo tem
composicdo de acido puro, o que mostra que € possivel empregar o fluxograma de Bilgen para
purificar o H2SOs como foi obtido por outros estudos. Nesta seccdo € importante avaliar a
estabilidade térmica do processo de decomposicdo para diferentes temperaturas de operacao
(HUANG; T-RAISSI, 2005) esperando que o rendimento de conversdo para as espéecies quimica
seja constante com a temperatura. Os resultados obtidos para este analise estdo apresentados na

Figura 51.

Figura 51 — Estabilidade térmica da sec¢ao de decomposi¢do do H2SO..
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A estabilidade térmica da sec¢do mostra uma independéncia da obtencdo de oxigénio para

temperaturas acima de 800 °C o que constitui um resultado importante pois maximiza a eficiéncia

da secgdo para estes pardmetros (OZTURK et al., 1995).

5.1.3. Modelo para a se¢do de decomposi¢do do HI.

Existem algumas variantes nas propostas para a sec¢do de decomposicdo do HI, algumas
delas envolvem o emprego de membranas ou etapas de electrodialisis. A variante de destilacdo
reativa foi também estudada para a decomposicao do HI, mas neste trabalho € proposto um diagrama
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de fluxo com duas partes, uma dedicada para a purificacdo e outra para a decomposi¢édo mediante a
reacao:

2HI (g) — > (9) + H2 (9) AH (t=723 k) =12 kJ/mol (92)

O processo de purificacdo do HI é feito numa coluna de destilacdo (Separador HI) onde €
obtido um fluxo de acido iodidrico puro (HI) que é decomposto em dois reatores quimicos em série
(Reator HI 1 e 2). Os perfis da composicéo, fracdo de vapor e temperatura nas etapas da coluna de

destilacéo estdo apresentados na Figura 52:

Figura 52 — Perfis de composicéo (a), fracdo de vapor (b) e temperatura (c) nas etapas da coluna de
destilacédo Separador HIx.
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‘7.7 Temperatura
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Os dados da cinética quimica que sdao empregados para a simulacdo da reacdo de
decomposicio estdo dada por k = 7,64e276/RT) em presenca de um catalisador de platino (Pt/y-
aluminia) (SHINDO et al., 1984). E necessario um fluxo de hélio para aguecer os reagentes até
atingir as temperaturas necessarias para a reacdao em cada reator. O fluxo massico HI é aquecido no
trocador de calor Aquecedor HI até 600 °C e é posteriormente incorporado no reator tubular de tipo
pistdo Reator HI 1 onde é obtido um fluxo (55) que é condensado para separar 0 hidrogénio
produzido neste passo de decomposi¢do. A quantidade remanente da mistura HI/I> € novamente
aquecida no trocador de calor Aquecedor HI, para entrar no Reator HI 2 onde o HI é totalmente
decomposto em iodo e hidrogénio. Deste reator é obtido um fluxo (64) composto por uma mistura
de Ha/l2 que é separada no Separador 3. O fluxo obtido (12 rec) representa a quantidade inicial de
iodo introduzido na seccdo Bunsen e, portanto, sera incorporado no sistema. O fluxograma do

modelo proposto em HYSYS € apresentado na Figura 53:
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Figura 53 — Diagrama de fluxo proposto para a seccéo de decomposi¢do do HI.
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O balango de massa e as composi¢fes dos fluxos envolvidos no modelo proposto é

apresentado na Tabela 20:

Tabela 20 — Composicéo e propriedades dos fluxos envolvidos no modelo proposto para a secgdo Hl.

Composicéao

Nome VIL T(C) P (kPa) F'“kagnli‘;“co HO  Ho He I HI

17 0,000 355 1.200 68,609 050 000 000 039 0,10
Hix.1 0,000 134,0 500 64,915 053 0,00 0,00 042 0,05
HI 1,000 27,2 450 3,694 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
Hi+ 1,000 700,0 1250 3,694 000 000 000 000 1,00
55 1,000 690,7 1250 3,694 000 049 000 049 0,01
Hl energiasaida 1,000 827,5 5300 8,002 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00
56 0,534 100,0 200 3,694 0,00 049 0,00 0,49 0,01
57 1,000 100,0 200 0,219 000 094 000 004 0,03
58 0,000 100,0 200 3,475 000 000 000 099 0,01
60 1,000 95,0 210 0,029 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00
61 0,971 187,7 190 0,190 0,00 0,00 0,00 059 041
62 0,349 207,9 190 3,665 000 000 000 097 0,03
63 1,000 700,0 250 3,665 0,00 0,00 0,00 0,97 0,03
64 0,624 2207 250 63483 000 005 000 094 0,00
65 0,058 25,0 250 63483 000 005 000 094 0,00
69 1,000 25,0 225 0,028 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00
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Hidrogénio 1,000 60,5 210 0,057 0,00 100 0,00 0,00 0,00
12 rec 0,000 25,0 250 63,455 0,00 0,00 000 1,00 0,00
72 0,000 45,0 1500 5,099 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00
73 0,067 320,6 1500 59,817 0,00 0,00 0,00 089 011
H20-1 0,000 37,5 100 7,601 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00
16 0,000 35,0 500 69,609 0,50 0,00 000 0,39 0,10
HI energia 1,000 925 7000 8,002 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00

O fluxo de hidrogénio obtido desta seccdo (Hidrogénio) € o principal objetivo do modelo
proposto e representa um fator determinante para avaliar a viabilidade do TADSEA para ser ligado

a este tipo de sistema.

5.2.Eficiéncia do diagrama de fluxo do processo I-S ligado ao TADSEA

A continuacdo analisaremos 0 modelo proposto para o ciclo completo e fechado, uma vez
que foram analisados e otimizados os modelos para as sec¢des do processo. Assim, estes modelos
sdo integrados num modelo s6 que tem como Unica entrada ao sistema um fluxo de agua na secgdo
Bunsen e energia, resultando um fluxo de oxigénio e outro de hidrogénio e a agua que nao foi
decomposta no processo. Da mesma forma que foi feita para 0 modelo de HTE, é empregado um
ciclo Brayton a gas para fornecer a energia elétrica necessaria para 0s componentes do ciclo I-S e
ter a oportunidade de cogeracdo de energia elétrica o que aumenta a eficiéncia do processo. O ciclo
Brayton empregado para o modelo de I-S tem as mesmas caracteristicas que as resumidas na Tabela
X empregados para 0 modelo do processo HTE. Na Figura 54 se mostra 0 modelo completo proposto
para o ciclo I-S de dissociacdo termoquimica da agua ligado ao TADSEA mediante um ciclo

Brayton a gés.
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Figura 54 - Modelo completo proposto desenvolvido usando HYSYS para o ciclo I-S de dissociagdo

termoquimica da &gua ligado ao TADSEA mediante um ciclo Brayton a gas.

W
m’
&

’ mnjnm:wmno— E12
b_u,mn Reator HI 2
— ﬂ%{
H 64 65
energia
Misturador = ﬂo
— - 58
Mm m—mn_aﬁ
13 12 1 - 7 3 |A_ . p:
Recuperador Pétencia He A B1
10de Calor 1 CirculadorCircjiladar | Pre-enfriador Tmﬁm M-fm—n_m — 5 Mixer v
energia o 1
d HI Hi
sae \— Agquecedor 7
6 c i ET
d ompresor E3
Pre-enfriador Pt ol mem moaum E8 _‘ = Mmoé[
- Reator HI 1
Compresor - vn - Condensador
& 7 Polencia ﬁ X 16 i 3
_ Turbina Wm_juimaﬁ _Duzn_m:mmnn: e
a vapoijador J—
He _I m— dor | 293s o _Compresor E& Hix H20.1
aixa -
enrgial ' o = Presséo E9 12,3 Mi d
dtencia - isturador
Turbina 3 Hix 1 73 4
Bunsen Coluna
Hnfriador, — Hix
intermed — 1 —
TADSEA| 14 A s 1| H2s04.1 H2504 2 Oxigénio
: H2504 9
Enfriador Separadar anargia :
Calor Pétencia Helio 1 -
Nuclear Vapor Reator
| Ei5 2 H2504 1
H20 Bunsen i energia Bunsen E16 3 mm arador geparador
saida Aquecedor Entrada Separadqr mmuawm i 6
Misturador Bunsen Liguida Misturado
S0z Bunsen Bunsen L m_ — (15 i’
Reator Fase TAmmOA _ 7 ! — -
B4 Bunsen Liquido H2S04x  Coluna L 123 12.2 S02
H2504 E10 A mm%thE nn:n_mjmmn_oﬁ rec
al — g
. H2504-
Hm,w,w:mmuuq energia




113

Uma vez que temos o modelo fechado para o ciclo iodo-enxofre de dissociagdo
termoquimica da agua ligado ao TADSEA mediante um ciclo Brayton a gas podemos calcular a
eficiéncia global do processo considerando a cogeracao de energia elétrica. Assim, temos que tomar
em consideracéo a eficiéncia do ciclo de conversédo de energia. No caso do modelo para o ciclo I-S
sdo usados 33,01 kg/s de hélio para o ciclo Brayton, produzindo uma poténcia elétrica W,joor =
47,66 MW e considerando a mesma eficiéncia politrépica da turbina. A energia consumida no ciclo
Brayton em compresséo e circulagéo € Weopm, = 18,14 MW e Wc;, = 0,9349 MW. Considerando
que o fluxo de hélio que foi dedicado para o ciclo Brayton tem uma poténcia de Qrapsga =

62,26 MW entdo a eficiéncia do ciclo de conversao de energia pode ser calculada como:

nPCS — Welect_WComp_wCir — 45’ 92 % (93)

QTADSEA

Este valor de eficiéncia obtido estd na faixa de valores reportado por outros autores para
calculos tedricos e semiempiricos (CERRI et al., 2010; ELDER; ALLEN, 2009). O modelo proposto
é flexivel pois a fracdo do fluxo de hélio do TADSEA que é dedicada a producéo de energia elétrica
pode ser modificada, modificando também a capacidade de producéo de hidrogénio.

O fluxo de hélio restante (20,00 kg/s) é empregado para fornecer a energia necessaria para
aquecer os fluxos materiais e componentes do modelo proposto para o ciclo I-S. Este fluxo de hélio
(4) é incorporado ao trocador de calor (IHX) onde € aquecido outro fluxo de hélio (14) de 18,81
kg/s que é divido num separador (Separador hélio 1) em diversos fluxos para os aquecedores das
seccdes do modelo.

A eficiéncia total do processo I-S é determinada como a razao entre a energia contida no

hidrogénio produzido (QHZ) e a quantidade de energia que foi consumida no processo tanto térmica

(Hpeat) COMO elétrica (Hee.r) (KUBO et al., 2004b).

Q
Ni_s = 2 (94)

" Hyeat+Heleat
A quantidade de energia elétrica envolvida no modelo proposto (H,..;) foi calculada
tomando em consideracdo a eficiéncia calculada para o ciclo Brayton (np¢s) usando a quantidade
de energia térmica empregada para a producdo da eletricidade de (Q.;..;) de acordo ao reportado

por Cerri et al. em 2010 (CERRI et al., 2010)
Helect = Qelect/npcs = 33,41 kW (99)
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Para determinar os valores de energia consumida e produzida no diagrama de fluxo proposto

foi realizado um balanco de energia de todos os fluxos e componentes do modelo fechado dando
como resultando em Hy.,c = 30,32 MW. A energia contida no hidrogénio produzido pelo modelo
proposto (Qp,) pode ser calculada empregando ou HHV (Higher Heating Value, por suas siglas em

ingles) como:

Qu, = HHV * ny, = 6.8503 MW (96)

Onde ny, € o fluxo massico produzido pelo modelo proposto (5,665e-2 kg/s) e 0 HHV do
hidrogénio para as condic¢Ges de producdo é HHV=33,59 kWh/kg. Portanto a eficiéncia global do
modelo proposto para a producdo de hidrogénio por vias de dissociagdo termoquimica da agua

empregando o TADSEA como fonte de energia pode ser calculada como:

— QHZ
Hheat+Helect

Ni-s = 22, 56 % (97)

O valor obtido para 0 modelo proposto esta na faixa de valores reportados por alguns dos
mais completos trabalhos dos principais grupos de pesquisas dedicados a tematica (CHO et al.,
2009; LEE et al., 2009; MURPHY IV; O’CONNELL, 2012).

5.3.Avaliacdo comparativa dos projetos conceptuais dos processos de

producéo de hidrogénio pelo ciclo I-S e por HTE.

Os resultados obtidos permitem afirmar que os dois métodos de producgdo de hidrogénio de
temperatura muito alta, eletrolise de alta temperatura e o processo iodo-enxofre sdo compativeis
com os parametros de operacdo nominais do TADSEA. Além disso, os valores de eficiéncia obtidos
para ambos processos estdo nos valores esperados e se correspondem com o0s niveis de exigéncia da
economia de hidrogénio para sua implementacdo na producéo em escalas industriais.

O projeto de eletrolise de alta temperatura apresentou melhores valores de eficiéncia em
comparagdo com o projeto do processo iodo-enxofre, mas este projeto ndo tém a possibilidade da
cogeracdo de energia elétrica pois toda a eletricidade deve ser fornecida ao eletrolisador. Este
projeto para o processo de HTE tém a possibilidade de ser empregada na producdo de syngas no
sistema de varrido a gas aspeto que ndo foi analisado neste trabalho. Porém, o processo de iodo-
enxofre pode ser mais apropriado para a implementacdo ligado ao TADSEA num cendrio onde a

cogeracdo de energia elétrica seja proveitosa.
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O modelo para o processo de HTE tém menos requerimentos de materiais especiais,
limitados apenas para 0 SOEC sendo possivel empregar outros materiais para 0s componentes das
outras seccdes do projeto. No caso do projeto do processo iodo-enxofre 0s requerimentos séo
maiores, porém ndo sejam necessarios materiais para a reacdo eletroquimica, devem ser empregados
materiais resistentes aos ambientes corrosivos proprios de &cidos a altas temperaturas em quase
todos os componentes e tubulacdes do diagrama de fluxo.
A pesar das diferencas dos modelos desenvolvidos enquanto aos valores de eficiéncias,
requerimentos de materiais, consumo energético e as vantagens e desvantagens de cada um, ambos
projetos mostram serem viéveis para sua implementacao desde que apresentam valores de eficiéncia

aceitaveis.
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6. CONCLUSOES.

A avaliacdo da viabilidade da implementacéo de um processo de producdo de hidrogénio de
temperatura muita alta com um sistema nuclear € um tema que deve ser estudado com o maior nivel
de detalhe possivel para garantir os requerimentos da economia do hidrogénio. Dois dos processos
mais estudados nos Gltimos anos, o processo de dissociacdo termoquimica da agua iodo-enxofre e a
eletrolise de alta temperatura foram escolhidos para estudar sua possibilidade de produzir hidrogénio
empregando como fonte de energia um sistema nuclear de temperatura muito alta dirigido por um
acelerador (ADS) chamado TADSEA. Assim, foram propostos dois modelos para estudar a ligacéo
do TADSEA com estes processos de forma detalhada.

Para estudar com maior nivel de detalhe o processo de HTE foi desenvolvido um modelo
tridimensional de uma célula unitéria eletrolitica plana usando um cédigo de CFD o Ansys
FLUENT. Os resultados da simulacdo foram comparados com os dados reportados por outros
autores, apresentando uma boa correspondéncia. Isto mostrou que o modelo proposto é uma
ferramenta adequada para o estudo destes dispositivos. Foram feitos algumas analises paramétricos
do modelo em CFD para determinar os parametros de operagdo 6timos.

Foram obtidos os contornos das espécies quimicas H20 e H2 no canal do anodo apresentando
um comportamento quase lineal, que muda devido & reacdo eletroquimica nesta zona do SOEC. Para
0 modelo inicial, a agua da célula é consumida nos primeiros 70 mm do canal, o que diminui a
eficiéncia do dispositivo. Os contornos das espécies N2 e O2 apresentam uma distribui¢cdo néo
uniforme devido & difusdo do oxigénio do canal do anodo, afetado pela configuracdo de fluxo
cruzado do SOEC. Foi obtida a curva de ativacdo do SOEC que tem o comportamento esperado
para este tipo de dispositivo e apresenta uma grande semelhanca com dados reportados por outros
autores empregando modelos matematicos e estudos experimentais.

Foram determinados os parametros 6timos de operacdo do SOEC com o modelo em CFD,
calculando a voltagem de operagdo 6tima em 1,32 V que mostrou a maior fragdo massica de
hidrogénio produzida, menores valores de ASR e maiores de densidade de corrente. Para este
modelo foi obtida a relagdo entre o fluxo massico nos canais e a producdo de hidrogénio, obtendo
um ligeiro aumento para os primeiros valores que depois comeca a diminuir. Isto pode ser explicado
devido a diminuicdo da temperatura da célula eletrolitica, aumentando a turbuléncia e 0 ASR.

A influéncia da composicdo dos gases na entrada do SOEC foi estudada realizando um
estudo paramétrico que mostrou uma melhora em alguns parametros eletroquimicos como a
densidade de corrente e 0 ASR e uma diminuicdo na temperatura média do SOEC que favorece a

producdo de hidrogénio.
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O modelo do SOEC otimizado foi analisado e mostrou melhoras significativas na produgéo
de hidrogénio produzido e outras variaveis do modelo comparado com as iniciais. Os resultados
obtidos neste trabalho permitiram uma melhor compreensdo do processo fisico-quimico no SOEC
e constitui uma ferramenta muito Util para seu projeto e otimizacdo. Este modelo foi empregado
para desenvolver um componente adicional num codigo de CPS para simular o processo completo
de eletrolise de alta temperatura ligado ao TADSEA.

O modelo detalhado do SOEC desenvolvido em CFD foi integrado num diagrama de fluxo
para o processo de HTE que foi estudado num cddigo de simulagdo de processos quimicos para
calcular as variaveis, otimiza-lo e calcular a eficiéncia do modelo. Um ciclo Brayton a gés foi
empregado para a geracdo da energia elétrica necessaria para o processo de HTE com uma eficiéncia
térmica de 38,29 %, calculado empregando valores realisticos para o projeto dos componentes do
ciclo de converséo de energia.

O modelo para o processo de HTE foi desenvolvido usando os parametros obtidos no estudo
em CFD para uma célula unitaria do SOEC. Finalmente, um stack destas células unitarias composto
por 770.833 células operando com uma densidade de corrente de 0,6135 A/cm? pode ser abastecido
pelo TADSEA. Foi calculada a vazdo massica de agua que pode processar o0 modelo (8,325 kg/s)
garantindo a eficiéncia méxima do processo de HTE. O diagrama de fluxo para as condi¢des
otimizadas produz 0,1627 kg/s de hidrogénio.

A eficiéncia do modelo completo foi calculada realizando um balanco de energia nos
componentes do diagrama de fluxo e considerando a energia contida no hidrogénio produzido
usando o HHV. A eficiéncia global do processo é de 34,51%, valor aceitavel é coincidente com os
dados reportados por outros autores. Um estudo paramétrico da eficiéncia do modelo foi realizado,
obtendo que o incremento na voltagem de operacdo do SOEC diminui a eficiéncia do processo, de
acordo ao esperado pela teoria. A quantidade de agua no sistema tem uma marcada influencia na
eficiéncia, para valores menores a 8,325 kg/s 0 processo apresentou menores eficiéncias mais
aumentando com o aumento do fluxo. Para valores acima de 8,325 kg/s a eficiéncia também
apresentou valores menores mais tem uma tendéncia a diminuir devido ao incremento das
necessidades energéticas do modelo e a diminui¢do no hidrogénio produzido.

Como era esperado 0 aumento da temperatura na saida do TADSEA produz um consideravel
aumento na eficiéncia devido a que diminui a quantidade de hélio necessaria para o sistema e
aumenta a quantidade de energia elétrica que pode ser produzida no ciclo Brayton.

E desenvolvido também um modelo que representa uma aproximacéo detalhada de um
diagrama de fluxo de processo para o ciclo IS que permite obter as composic¢des e condi¢bes de

operacdo dos fluxos materiais e componentes do modelo. Isto representa uma poderosa ferramenta
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para a avaliacdo da integracao do ciclo I-S com diversas fonte de energia, como pode ser um sistema

nuclear de temperatura muito alta.

E proposto um modelo para o ciclo 1-S completo e fechado ligado a0 TADSEA com uma
poténcia térmica de 100 MW empregando um ciclo Brayton a gés para a geracdo de energia. O
modelo proposto tem a possibilidade de cogeracdo de energia elétrica para melhorar a eficiéncia do
processo. A ligacdo do TADSEA com o modelo para a obtencéo de hidrogénio € feita empregando
um trocador de calor de tipo IHX atingindo uma eficiéncia do ciclo de conversdo de energia de
Npcs = 53,27 %.

O modelo desenvolvido no simulador de processos quimicos Aspen HYSYS permite
otimizar alguns dos parametros de operacdo mais importantes de cada sec¢do procurando aumentar
a eficiéncia global do processo. A seccao Bunsen foi estudada para otimizar varios parametros que
afetam de maneira direta a eficiéncia do processo. Foi assumida que a separa¢do dos acidos sulfirico
e iodidrico depois da reacdo Bunsen é feita com uma eficiéncia do 100%. A sec¢do de decomposicao
para 0 H.SO4 apresenta uma aceitavel estabilidade térmica o que aumenta a eficiéncia da secgdo o
do processo. Uma coluna de destilacdo é empregada para a concentracdo do HI antes da sua
decomposicgéo final obtendo um fluxo de hidrogénio resultante do modelo fechado de 5,665 e-2
kg/s.

A eficiéncia total do processo de dissociacdo da agua iodo-enxofre é calculada fazendo um
balanco energético no modelo proposto e calculando a energia contida no hidrogénio produzido

empregando o HHV resultando numa eficiéncia global de 22,56 %.

Os valores de eficiéncia, taxa de producdo e consumo de energia dos modelos desenvolvidos
para os processos de HTE e para o ciclo I-S permitem concluir que ambos métodos sdo compativeis
com o TADSEA, pudendo ser empregado este sistema nuclear como fonte primaria de energia.
Apesar gque o projeto para o ciclo I-S apresenta menores valores de eficiéncia este apresenta a
vantagem da cogeracdo de energia elétrica. No entanto o modelo para o processo de eletrolise de
alta temperatura ndo permite esta cogeracdo, mais além de apresentar valores de eficiéncia maiores,

tem a possibilidade de ser empregado para a cogeracgao de syngas.

Em relacdo aos trabalhos futuros que serdo feitos estdo uma avaliagédo técnica-econémica
dos modelos considerando os custos de ambos métodos, assim poderao ser incorporados elementos
econbmicos para avaliar a viabilidade do seu emprego ligados ao TADSEA. No caso do modelo do
processo de HTE pode ser analisada a possibilidade da producdo de syngas no subsistema de
varredura a gas como subproduto do modelo. Além disso seréo feitos os modelos em modo dindmico

para avaliar outros parametros de operacdo dos processos e sua influéncia na eficiéncia. Podem ser
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feitos também avaliagBes da seguranca dos processos com base nos modelos desenvolvidos e 0s

resultados obtidos neste trabalho.
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