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RESUMO

AZEVEDO, Alice Lutz de. Andlise Exergética da Producdo de NHs via Oxigaseificacdo
de Bagago de Cana. Orientadores: José Luiz de Medeiros e Ofélia de Q. F. Aradjo. Rio de
Janeiro: UFRJ/EQ/TPQB, 2013. Dissertacdo (Mestrado em Tecnologia de Processos
Quimicos e Biogquimicos)

O Brasil é um dos maiores produtores de cana-de-acticar do mundo € 0 momento
atual traz um enorme destaque para esta producdo em fungdo da busca por fontes de
energia alternativas ao petrdéleo, devido aos reconhecidos impactos ambientais, reducdo
de reservas e instabilidade dos pre¢os. Atualmente a cana-de-acUcar € utilizada na
producdo de acucar e etanol. O bagaco, subproduto desta cana, é majoritariamente
empregado na geracao de vapor em caldeiras nas plantas de acgucar e etanol. Entretanto,
como matéria prima renovavel, o bagaco possui um potencial de utilizacdo quimica e
energética superior ao atualmente utilizado. Por exemplo, através de sua gaseificacdo é
possivel obter gas de sintese — SYNGAS — que apresenta bom poder calorifico e € ponto
de partida de varias rotas quimicas. Esta dissertacdo aborda a producdo de NHs a partir
de SYNGAS gerado por gaseificacdo de bagaco com O puro e vapor d’agua. A amdnia
possui enorme importancia no cenario econémico em futuro préximo devido ao
crescimento da utilizacdo de fertilizantes em cultivos de vegetais matérias primas — cana
de acucar, soja e demais oleaginosas — de biocombustiveis. A rota quimica em questéo
possui também a vantagem de poder ser estendida a producdo de ureia usando o CO2
gerado no processamento de SYNGAS. Para a producao de NHz torna-se necessaria uma
planta de separacéo de ar. Dentre as opcoes existentes para tal, o processo de destilacéo
criogénica apresenta vantagens por permitir producdo em grande escala e por obter
produtos com maior pureza, sendo, portanto selecionado para prover N2 a sintese de
NHz e O2 a oxigaseifica¢do. Por fim, visando a avaliar a eficiéncia termodinamica deste
complexo, foi elaborado um desenvolvimento conceitual em anélise exergética, que
permite gerar quantificadores para evidenciar os pontos de destrui¢do exergética, como
diagramas Sankey e eficiéncias locais. A andlise exergética do complexo indica que as
unidades de gaseificacdo de bagaco, de Water-Gas-Shift e de sintese de NH3 abrigam os
maiores sumidouros de exergia. Outros sumidouros de exergia de menor porte
localizam-se nas colunas de destilagdo criogénica e no Cold Box da planta de separacéo

dear.
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ABSTRACT

AZEVEDO, Alice Lutz de. Exergy analysis of ammonia production from sugar cane
bagasse. Advisers: José Luiz de Medeiros and Ofélia de Q. F. Araujo. Rio de Janeiro:
UFRIJ/EQ/TPQB, 2013. Dissertation (M.Sc. in Technology of Chemical and Biochemical
Processes)

Brazil is one of the world top sugar cane producers and nowadays the importance of
this production is increasing, one of the key factors being the search for new sources of
energy alternatives to petroleum, due to the recognized environmental impacts,
reduction of reserves and price instability. Sugar cane is mainly used for sugar and
ethanol production. The bagasse, biomass cane subproduct, is mostly entirely burned in
steam boilers in the sugar and ethanol plants. However, as a renewable raw material,
bagasse holds a chemical and energetic potential not yet completely exploited in its
present utilization. For example, via its gasification synthesis gas — SYNGAS - can be
produced, which exhibits a high heating value and is a starting point in several chemical
routes. This dissertation approaches the production of NHz from SYNGAS generated by
gasification of bagasse with pure O and steam. Ammonia is a key and strategic raw
material in the near future, due to the growth of fertilizer usage for cultivation of vegetal
raw materials for biofuel production, like sugar cane, soybean and other oleaginous
seeds. The chemical route in question also presents the advantage of allowing extension
to urea production by using the CO. generated in the SYNGAS processing. For NHs
production, it is also required an air separation plant. Among all alternatives, the
cryogenic distillation process exhibits the advantages of large scale production and
higher purity products, being here chosen to supply N2 to the NH3 synthesis and O> to
the oxigasification. By last, aiming at the evaluation of the thermodynamic efficiency of
this complex, a conceptual development of exergetic analysis was conducted, addressing
the identification of points of exergy destruction via Sankey diagrams and local
efficiencies. The exergy analysis points out the units of bagasse gasification, Water-Gas-
Shift and NHs synthesis as the main exergy sinks. Secondary exergy sinks are located in

the cryogenic distillation columns and in the Cold Box of the air separation plant.
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CAPITULO 1 - Introducéo

A emissdo de gases poluentes, as preocupac¢des com mudancas climaticas associadas
a emissdo antrépica de CO; e a reducdo das reservas de 6leo, gas e carvao conhecidas
geram a necessidade de substituicdo dos combustiveis fésseis, esgotaveis, por fontes de
energia mais sustentaveis. A tecnologia de biocombustiveis no Brasil vem sendo
expandida e ganhando relevancia, principalmente apos a criacdo do Programa Nacional
do Alcool - Proalcool, em 1975. Neste contexto, o Brasil € um dos paises com destacada
producdo de cana-de-acUcar, cultura esta que apresenta como principais derivados
industrializados o etanol e o acucar. A industrializacdo da cana-de-agUcar gera uma
grande quantidade de biomassa vegetal residual conhecida como bagaco de cana, ou
simplesmente, bagaco. E razoavel esperar, portanto, a elevacio em curto prazo da
producdo do bagaco no Brasil. Atualmente, a maior utilizacdo do bagaco é a geracao de
vapor d’agua em caldeiras nas proprias plantas de etanol e aclcar, embora existam
pesquisas sendo desenvolvidas, por exemplo, pela Unicamp (Universidade Estadual de
Campinas), para producao de etanol diretamente a partir do bagaco.

Outra alternativa de uso do bagago, com sofisticada conotacdo de sustentabilidade,
seria a gaseificacdo desta biomassa vegetal para obtencdo de gas de sintese — SYNGAS -
intermedidrio para a producdo de combustiveis ou produtos quimicos como, por
exemplo, NHs um insumo quimico de grande demanda principalmente na area de
fertilizantes. Como as plantacGes de cana-de-agucar sdo intensivas em fertilizantes NPK,
a conversao de bagaco a fertilizante N fecharia um ciclo de sustentabilidade, a menos, é
claro, das demandas de agua e energia envolvidas. A producdo de NHz partindo do
SYNGAS e com etapa de sintese baseada no processo Haber-Bosch, estd em uso
industrial hd muitas décadas. Vale ressaltar que a industria de NHs e ureia esta em
significativa transformagdo, visto que estdo surgindo novos mercados como o de
biocombustiveis — demandando aumento do uso de fertilizantes no plantio das vérias
matérias primas vegetais de biocombustiveis — e 0 de reducdo de NOx através do uso de
ARLA 32 - reagente usado para reducdo de gases de escapamento dos veiculos —

engquanto que mercados ja existentes, na area de producdo de alimentos, estdo sendo
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desafiados devido a competicdo com biocombustiveis pelo uso de fertilizantes e pelo uso
da terra (CHEMSYSTEMS, 2013).

E neste contexto que este trabalho se insere ao apresentar uma andlise de cunho
termodindmico - Andlise Exergética de Processos Quimicos - para avaliar
guantitativamente a eficiéncia e os principais sumidouros de exergia (ineficiéncias) de
uma rota quimica totalmente enquadrada como Quimica Verde — Green Technology — que
emprega a principal biomassa residual do processamento da cana-de-acUcar; a saber,
produzir NH3 partindo-se de bagaco, incluindo as etapas de processamento seguintes: (i)
Separacdo do ar a N2, Oz e Ar; (ii) Producéo de SYNGAS por gaseificagdo de bagaco com
02 e vapor d'agua; (iii) Reacdo Water-Gas-Shift (WGS) de conversdo de SYNGAS a Hz e

COg; (iv) Separacdo de CO2 e compressdo de N2 e Hp; (v) Sintese de NHs.

1.1 Objetivo

Este trabalho apresenta uma proposta de uma planta de producgédo de NHz utilizando
0 bagaco de cana-de-aglicar como matéria prima. A unidade de producdo engloba:
gaseificador de bagaco com O2 puro e vapor para geragdo de SYNGAS, reator WGS para
maximizar Hp, absorvedora de CO, e metanador fechando a planta de producéo de Ho,
uma planta de destilagédo criogénica de ar, para obtencdo de N2 e O2 puros e, por fim, o
reator de sintese de NHs e seu sistema de separacao.

A proposta é acompanhada de uma andlise de eficiéncia exergética da planta de
separacdo de ar por destilagdo criogénica, da planta de producéo de H> com bagaco e da
planta de sintese de NH3 de modo a identificar os principais sumidouros de exergia.

A resolucdo de todas as correntes e variaveis de processo da planta em regime
estacionério foi realizada no simulador comercial ASPEN HYSYS (ASPENTECH Inc). A
anélise exergética foi desenvolvida nesta dissertacdo com base em principios
termodinamicos e aplicada aos casos de interesse via planilha MS-Excel.

O trabalho pretende, ainda, analisar a sustentabilidade do processo quantificando o0s
principais consumos de utilidades — 4gua de refrigeracdo, vapor de baixa e de média
pressdo, energia elétrica — além da propria eficiéncia termodindmica do mesmo em

termos de degradacéo de exergia.
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1.2 Estrutura da Dissertagédo

Este trabalho esta estruturado em seis capitulos. O primeiro descreve os objetivos,
motivacao e a sua estrutura. O Capitulo 2 apresenta o estudo da arte, no qual aborda-se a
importancia politica da cana-de-acucar no Brasil, bem como a utilizacdo do bagaco. O
principal item do Capitulo 2 é a revisdo bibliogréfica das rotas quimicas e tecnologias
envolvidas no processo, ressaltando o0s principais parametros que devem ser
controlados e otimizados, além de apresentar revisao da literatura em analise exergética
e dos principais conceitos pertinentes.

O Capitulo 3 mostra as premissas utilizadas na sintese e simula¢do do grande
processo que contém trés plantas integradas: (i) Planta de Separacéo de ar; (ii) Planta de
Ho; e (iii) Planta de NHs. E apresentada a simulacdo do processo juntamente com as
consideracOes feitas no estudo das trés plantas. Também ¢é apresentada analise de
sensibilidade na Planta de H> desde a gaseificacdo até a exportagdo de Ho. O Capitulo 4
reporta os resultados de estado estacionario obtidos com as simula¢fes realizadas em
ambiente ASPEN HYSYS (Aspentech Inc.) de todas as plantas.

O Capitulo 5 aborda a definicdo de exergia e o desenvolvimento tedrico baseado na
Primeira e Segunda Leis da Termodinamica e nos principios de conservacao associados.
Este Capitulo inclui os resultados das eficiéncias exergéticas apresentados por unidade,
bem como o Diagrama de Sankey geral que retrata o quadro de fluxos de exergia do
grande processo e Diagramas de Sankey das Plantas de NHz e de destilagéo criogénica de
ar.

O Capitulo 6 resume as conclusGes do estudo desenvolvido e sugestdes para o0s
proximos trabalhos.

No Apéndice A é apresentado o fluxograma do processo integrado simulado.

Por fim, sdo apresentadas as referéncias bibliograficas citadas no trabalho.
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CAPITULO 2 — O Estado-da-Arte

Este capitulo apresenta revisao bibliogréafica desta dissertacédo e a contextualiza em
termos histéricos nos cenarios brasileiro e mundial, além de apresentar 0s
equipamentos cogitados para o processo a ser proposto. Os tépicos estdo divididos da
seguinte forma:

» 2.1-2.2: Cana-de-acUcar
» 2.3—2.7: Equipamentos do processo

> 2.8: Anélise exergética e diagrama de SANKEY
2.1 Cana-de-agucar no Brasil

2.1.1. Histdria da cana no Brasil

O inicio do cultivo da cana-de-agUcar no Brasil se deu em meados do século XVI,
como objetivo econdémico de Portugal, sendo o mais longo dos ciclos econémicos de
nossa historia. Naquela época, 0 aglicar era um produto em expansado e de alto valor
agregado no comércio europeu. O principal fator para o Brasil ter se tornado um grande
produtor da cana-de-acUcar se deve principalmente ao clima. De acordo com o
Ministério da Agricultura, Pecuéaria e Abastecimento (MAPA, 2007), o clima ideal para a
plantacdo de cana-de-aglcar deve apresentar uma estacdo quente e Umida para a fase
inicial da germinacéao e outra estacdo fria e seca para a etapa seguinte, na qual ocorrem a
maturacdo e o acimulo de sacarose.

No inicio do século XX, a histéria da cana-de-agucar no Brasil passou por uma grande
transformacdo. O primeiro passo se deu ap6s o governo brasileiro ter criado o decreto
19.717 em 28 de fevereiro de 1931, de modo que obrigava a adi¢cdo de 5% de alcool a
toda gasolina importada (LAMARAO, 2010). Em 1933, Getulio Vargas criou o Instituto do
Alcool e Aguicar (IAA). O setor passou a ganhar incentivos para o aumento da producéo
alcooleira de modo que os efeitos causados pela superproducdo do aglcar fossem
neutralizados. Em 1973, a conjuncdo da crise do petroleo e a criacdo do OPEP
(Organizacdo dos Paises Produtores de Petréleo), fez com que o Brasil reduzisse o

consumo interno de petréleo. Em paralelo, o preco do aclcar sofreu uma queda,
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proporcionando, assim, a situagio perfeita para implantacdo do Pro-Alcool (Figura 1). O
objetivo principal era substituir 20% da gasolina consumida por alcool etilico anidro.
(INT, 2001).

Figural-Lancamento do Pro-alcool

FONTE: http://oglobo.globo.com/infograficos/linha-do-tempo-oil-gas/

O Pro-alcool ajudou a aumentar a independéncia dos combustiveis derivados do
petroleo e contribuiu para o desenvolvimento tecnolégico do setor sucroalcooleiro. A
area de plantacdo de cana-de-acUcar dobrou de tamanho em apenas 10 anos
(THEODORO, 2011).

2.1.2. Novas alternativas para a matriz energética

O volume gerado de gas CO- pela queima de combustiveis fosseis para producgdo de
eletricidade e transportacdo vem apresentando impactos no quadro de mudancas
climaticas detectadas no final do século XX (BARBOSA, 2010). Este quadro de mudancas
climaticas gerou preocupacfes nos paises desenvolvidos, ocasionando convencgdes e
tratados. O mais importante deles, o Tratado de Kyoto, criado em 1997, estabeleceu
metas para reducdo e gases de efeito estufa em paises desenvolvidos. Além da

preocupacdo climatica, sabe-se que as fontes naturais de petréleo séo finitas e que seus
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precos vém sofrendo forte instabilidade nos mercados internacionais nas ultimas
décadas. Por conta disso, ha um grande incentivo em pesquisas para o desenvolvimento
de novas fontes de energia, por exemplo, biogés, bioetanol, biodiesel, bio-hidrogénio, etc.

De acordo com o IPCC (2007) os biocombustiveis, dependendo do meio de producao,
podem ser pecas chaves para a reducao de gases de efeito estufa no setor de transporte.
H& uma previsdo de aumento de 3% no uso de biocombustiveis como aditivos ou
substitutos a gasolina e ao diesel na demanda total de energia mundial para o transporte
até 2030. Esta porcentagem pode ser ainda mais alta, cerca de 5 a 10%, a depender das
oscilacdes dos precos do petréleo, do desenvolvimento de novas tecnologias para
veiculos e no uso de biomassa da celulose. Ainda de acordo com o IPCC (2007) as
emissdes de gases de efeito estufa aumentaram muito nas Gltimas trés décadas, sendo
CO2 0 maior contribuinte, crescendo cerca de 80%. A Figura 2 apresenta as porcentagens
dos principais gases de efeito estufa emitidos por acédo antropica em 2004 baseados no
relatério do IPCC de 2007.

Gases Fluorados,

0,
N20,7.9% 11%

CO2 (outros), 2.8%

CO2 (desmatamento,
decomposicaode
biomassa, etc),

17.3%
CO2 (uso de
combustiveis
fosseis), 56.6%
CH4,14.3%

Figura 2 — Porcentagem dos gases de efeito estufa de origem antrépica em 2004
FONTE: Adaptado de IPCC, 2007

Neste contexto, o Brasil estd em vantagem diante de outros paises. O uso de energias
renovaveis representa 45% do total da energia primaria ofertada internamente, sendo

que a média dos demais paises € cerca de 13%. Dentre as fontes renovaveis, a principal é
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proveniente de hidroelétrica. Contudo, os derivados da cana-de-aglcar também
merecem destaque, representando 14% da energia primaria. (MAPA, 2007)

Os precos do petroleo sofreram fortes variacdes desde o grande aumento ocorrido
nas décadas de 1970 e 1980. As amplas flutuacBes de precos em 2007, quando
praticamente dobrou de valor entre janeiro e novembro, ilustram a volatilidade dos
precos de petréleo e de seus derivados (BACON e KOJIMA, 2008). Os motivos para tal
variacdo sdo diversos e complexos. Segundo LEITE e LEAL (2007), os precos do petroleo
sofreram um aumento de US$ 20-30 por barril para US$ 70-90 em poucas décadas. A
volatilidade dos precos ser4 mantida, ja que o pico de producdo podera ser atingido nas
proximas décadas, além do fato de haver forte instabilidade politica e social nas
principais regides produtoras de petrdleo.

Portanto, o aumento do uso de biocombustiveis pode contribuir para reducdo da
utilizacdo de combustiveis fésseis e consequentemente reduc¢do da emissao de gases de
efeito estufa, ao mesmo tempo em que gera certa independéncia das oscilacbes do
mercado do petréleo.

De acordo com dados do PROCANA (2012), a safra 2010/11 movimentou R$ 60
bilhGes com as producfes de cana, acucar, etanol e bioeletricidade. O setor representa
1,6% do PIB nacional e 18% da Matriz Energética. 620 milhdes de toneladas de Cana
foram moidas, produzindo 38 milhdes de toneladas de agucar, 27,5 bilhdes de litros de
etanol e gerando 12.800 GWh (Figura 3). O Brasil exporta 28 milhdes de toneladas de
acucar e 2 bilhdes de litros de etanol. Sdo recolhidos R$ 15 bilhdes em impostos e taxas e
investido R$ 8 bilhdes/ano. Sao gerados 4,5 milhdes de empregos (diretos e indiretos)
envolvendo 72.000 agricultores (produtores independentes de cana-de-agucar)
inseridos em 435 usinas e destilarias. Além dessas, existem mais cerca de 20 projetos de
unidades em andamento. A &rea total utilizada é cerca de 8,5 milhGes de hectares. Este
valor representa 3,8% da area agricultavel. Diante de tais valores conclui-se que a cana-
de-agUcar tem uma grande importancia na economia brasileira. E possivel afirmar que a
lavoura de cana-de-acUcar continua se expandindo no Brasil, CONAB (2013). Isto se
deve a recentes inauguracdes de novas unidades produtoras e a pequenos crescimentos
de unidades ja existentes.

A cana-de-acgucar ainda pode ser utilizada para produzir outros tipos de produtos.

Segundo BRASILAGRO (2012a), grandes empresas do agronegécio estdo interessadas




O Estado-da-Arte CAPITULO 2

nos canaviais brasileiros com o objetivo de produzir novos produtos, além do etanol e
acucar. Empresas como Bunge, Dow Chemical e ETH Bioenergia, por exemplo, tém
interesse nesse setor para producdo de 6leos para industria quimica, petroquimica, de

cosméticos e biopolimeros.

Figura 3 — Plantacéo de cana-de-acUicar

FONTE: http://www.controversia.com.br/index.php?act=textos&id=14461

Segundo o PDE (Plano Decenal de Expansédo de Energia) para o ano 2020 (MME e
EPE, 2011) héa previsdo de reducdo da participacdo do petrdleo e seus derivados na
oferta interna total de energia, de 36,9% em 2011 para 31,8% em 2020. Mesmo com a
grande expectativa de producao de petréleo bruto a partir da explora¢do nos campos do
Pré-Sal, a preocupacdo e o foco para a utilizacdo de fontes de energia menos ou néo
poluentes sdo fatores determinantes para a substitui¢cdo da gasolina por etanol, no setor

de transportes. Assim, os derivados de cana-de-aclcar aumentam de 182% em 2011
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para 21,8% em 2020. A Figura 4 apresenta gréafico elaborado pelo PDE para o ano de
2020 (MME e EPE, 2011).

2011 2020
3.3% 3.6%

H Petroleo e Derivados

B Gés Natural

® Carvdo Mineral e Derivados
m Uranio (U308) e Derivados
® Hidraulica e Eletrecidade

m Lenha e Carvdo Vegetal

Derivados da Cana-de-Acticar

Outras Renovaveis

1.3% 1.4%

Figura 4 — Evolucdo da composicéo da oferta interna de energia por fonte
FONTE: Adaptado de MME/EPE, 2011

Empresas de grande porte vém investindo em projetos verdes. A Braskem
Petroquimica, por exemplo, investiu em projetos como o da planta industrial ja em
operacdo de Eteno Verde no Polo Petroquimico de Triunfo, no qual produz polietileno a
partir de etanol da cana-de-agucar para fabricacdo, principalmente, de plasticos. Desta
forma, o processo permite substituir o uso de polietileno derivado do petréleo. Este
novo processo apresenta diversas vantagens, entre elas a sustentabilidade, visto que sédo
capturadas toneladas de gases que provocam o efeito estufa (embora, seja bem dito que
isto néo significa nada em termos de redu¢do do tempo de decomposi¢do dos citados
pléasticos se descartados no ambiente). A empresa estabeleceu parceria com clientes que
possuem a mesma preocupacdo ambiental utilizando assim o marketing de “Plastico
Verde” (BRASILAGRO, 2012b).

2.1.3. Meio ambiente e sustentabilidade

A agroindustria canavieira continua em expansao, mas com cautela, ja que o impacto
de uma expansao nédo planejada ou de forma incorreta pode trazer prejuizos econémicos

e/ou para o meio ambiente. Além disso, deve-se atentar para as condicdes de trabalho e
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remuneracdo da mao de obra, visto que muitas vezes podem ndo ser adequadas. Estas
preocupacdes devem ser realmente levadas em consideracdo, ja que existe uma pressao
internacional que exige certificados de qualidade do produto e sustentabilidade
socioambiental. De acordo com estudos feitos por MENEGUELLO e CASTRO (2007), a
cultura de cana-de-acUcar ainda ndo contribui para o sequestro de carbono da
atmosfera, ja que o carbono absorvido durante a fase de crescimento da plantacédo é
devolvido nas etapas seguintes de utilizagdo dos produtos da cana-de-aglcar.
Entretanto, é possivel afirmar que ha reducdo dos gases de efeito estufa na chamada
categoria de emissOes evitadas, através da substituicdo de combustiveis fosseis por
etanol e bagaco de cana, por exemplo. Segundo os autores, o mercado de venda de
crédito de carbono pode ter utilidade para o setor sucroalcooleiro, visto que além da
possibilidade de uma renda a mais para o produtor através da venda dos Certificados de
Emissdes Reduzidas, € possivel mudar a opinido publica com relacdo a condigdo
ambiental nas regides da cultura da cana, evitando queimadas e reaproveitando o

bagaco de cana de outras formas.

2.1.4. Prospeccao do uso da cana-de-agUcar

A nova fase de expansao dos canaviais se encontra em uma situacéo diferente do que
a primeira grande expansdo ocorrida na década de 70. Novas tecnologias foram
desenvolvidas e diferentes meios de producéo poderdo contribuir para um crescimento
controlado. Variedades transgénicas da cana, ja em desenvolvimento, possibilitardo uma
maior produtividade de aclcar e etanol, havendo um contrabalanco na necessidade de
expansdo de terras, que poderiam prejudicar outros tipos de culturas ou até mesmo a
agropecuaria. Outro indicativo de que esse novo momento de expansdo ocorrera de
forma moderada é o fato de que 0s novos investimentos ocorrem muitas vezes a partir
de iniciativas privadas, ja que o biocombustivel tem demonstrado ser um 6timo negocio,
além de ter importancia fundamental na transicdo para uma matriz energética mais
sustentavel.

Em termos quantitativos, de acordo com a projecdo feita pelo Plano Decenal de

Expansédo de Energia 2020, sera necessario expandir a producdo de cana-de-agUcar para
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1,1 bilh&do de toneladas para atender a demanda de etanol brasileira total. A area colhida
prevista € de 12,6 milhdes de hectares, sendo quase o dobro da area utilizada
atualmente de 8,1 milhdes de hectares (MME e EPE, 2011) (ver Figura5).
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Figura 5 — Quantidade de cana para atender a demanda de etanol e acUcar
FONTE: MME/EPE, 2011

2.2 Uso do residuo da cana-de-agucar

O bagaco da cana-de-acucar € um dos subprodutos provenientes da moagem da cana
(Figura 6). Devido a grande quantidade produzida de cana-de-agucar no Brasil, o bagaco
pode ser considerado como um dos principais subprodutos gerados nas atividades
agricolas.

Segundo ARRUDA et al. (2012), a cada tonelada de cana processada é possivel gerar
280 kg de bagaco e seu aproveitamento nos setores sucroalcooleiros para geragdo de
energia é entre 70% e 90% aproximadamente. Este excedente ainda € enorme,
impulsionando assim as pesquisas na busca de alternativas para seu aproveitamento,
ainda segundo o autor. A producédo de bagaco no Brasil na safra 2010/11 esta em torno

de 186 milhdes de toneladas.
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Figura 6 — Bagaco de cana usado ha cogeracao de energia pelas usinas

FONTE: //www.canaldacana.com.br/noticias-detalhes/cogeracao/6005/

O bagaco possui diversas vantagens como, por exemplo, a facilidade de obtencéo, a
simplicidade da logistica de transporte, além de possuir baixo custo de producéo e
armazenagem. Atualmente, a maior parte deste é utilizada em geracédo de energia para
atendimento da demanda de energia da usina. Em alguns casos, ha excedente em que é
possivel exportar para rede elétrica.

As vantagens citadas do bagaco acionam altos investimentos para o desenvolvimento
de novas tecnologias para 0 seu uso, caso de grandes empresas como Odebrecht,
Syngenta, Monsanto e Granbio, que vem desenvolvendo pesquisas utilizando
melhoramento genético para obter variacdes genéticas ou visando encontrar novas
alternativas para produzir etanol a partir do bagaco excedente da planta (PIERRO 2013).

A questado socioambiental é outro fator motivador, visto que seu uso pode reduzir a
emissdo de gases de efeito estufa. Devido as suas caracteristicas fisico-quimicas, é
possivel utilizar o bagaco nas mais diversas areas como, por exemplo, na fabricacdo de
papel, papeldo e aglomerado como material alternativo de construcgéo civil, racdo de

animais, producao de biomassa microbiana e na prépria producdo de etanol (FAPESP,
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1998). A Figura 7 apresenta as principais rotas de utilizacdo da cana-de-acUcar e seus

subprodutos.

) fertilizantes
vinhaca
biogas gasnatural
energia
levedura novos produtos
Cana-de-agicar cachaca
¢ [—> biodiesel
etanol L3t hidrogénio
alcoolguimica
agucar novos produtos
J——
(—; energia
bagagoe
palha etanol diesel
Polimeros PHA
NH3
gaseificacdo gasde sintese
metanol

Figura 7 — Rota Tecnolégica para o uso de bagaco e palha de cana
FONTE: Adaptado de IPT, 2010

2.2.1. Caracteristicas

A cana-de-agUcar (Figura 8) possui um potencial energético superior quando

comparada a outras plantas, devido a sua alta capacidade de converter a radiacdo solar

em carboidratos (eficiéncia maxima registrada na captacdo de energia solar de 5,0%

para a cana de origem do Havai e 5,1% para a cana da Africa). O bagaco é composto

principalmente de acucares na forma de celulose, hemicelulose e lignina (WHITE et al.,

2011). Devido a sua composicdo e a alta eficiéncia energética, o bagaco de cana-de-

acUcar se tornou um dos tipos de biomassa mais importantes para sustentar a

rentabilidade dos derivados principais da cana como alcool e acucar.
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Figura 8 — Cana-de-acUcar

FONTE: http://diariosaocarlos.com.br/site/index.php/reqiao/4664-vi-simposio-

tecnologia-de-producao-de-cana-de-acucar.html

A composicédo do bagaco depende de diversos fatores tais como o tipo de solo, tipo de
cana, as técnicas de colheita e o tipo de manuseio. De acordo com TURBA e FAJARDO
(2008) o bagaco é composto de material ligninocelulésico, e sua composicdo € de
aproximadamente 45% de celulose, 26% de hemicelulose e 14% de lignina.

Segundo Agéncia Nacional de Energia Elétrica (ANEEL) (2005) o aproveitamento
energético do bagaco é inferior ao seu potencial, quando utilizado para geracdo de
energia. Na producdo de etanol, o bagaco equivale em termos energéticos a 49,5%, o
etanol a 43,2% e o vinhoto a 7,3%. O bagaco € praticamente incinerado na producao de
vapor de baixa a média pressdo (20 kgf/cm?), sendo 63% utilizado nas turbinas de
contrapressao dos equipamentos de extracdo e 37% na geracgao de eletricidade. O vapor
exausto das turbinas (2,5 kgf/cm?) é utilizado no aquecimento do caldo (24%) e nos
aparelhos de destilacdo (61%), deixando-se de aproveitar 15%.

O Instituto de Pesquisas Tecnoldgicas (IPT) no estado de Sdo Paulo esta investindo
em uma nova tecnologia de desenvolvimento de gaseificacdo de bagaco de cana-de-
acUcar, visto que a gaseificacdo é capaz de produzir SYNGAS, um intermediario de maior
valor agregado. A entidade estd em processo de implementacédo de uma planta piloto em
Piracicaba, envolvendo todas as etapas do processo, incluindo o pré-tratamento,
gaseificacdo e limpeza dos gases. O objetivo € obter estimativas de desempenho mais
precisas como o custo do processo, sua viabilidade econémica, bem como paréametros e

variaveis de processo. (IPT, 2012)
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2.3 Gaseificacao

A gaseificagdo é a conversdo termoquimica de um material sélido ou liquido, a fonte
carbonéacea que contém carbono em sua composicao, em gas que pode ser empregado
como combustivel ou como matéria prima para sinteses quimicas como SYNGAS.
SYNGAS é uma mistura de H, CO, CO2, H.0 e CH4 (ABUADALA e DINCER, 2010), sendo
os dois primeiros predominantes. A gaseificacdo do material de carga pode ser feita com
trés diferentes agentes: ar, O, e vapor. Comparando-se a gaseificagdo com a combustao,
pode-se dizer que a combustdo leva a destruicdo térmica da corrente alimentada e a
geracdo de calor, enquanto a gaseificacdo converte a corrente alimentada em produtos
intermediarios mais valiosos e menos poluentes, possibilitando a sintese de uma
variedade de produtos (WOOLCOCK e BROWN, 2013). De acordo com RODRIGUES
(2008), a combustdo ocorre com excesso de oxigénio, ja a gaseificacdo ocorre quando o
agente oxidante esta em quantidades inferiores ao estequiometricamente necessario,
limitando a oxidacdo completa e gerando gases compostos por componentes ainda
passiveis de combustdo, principalmente H, e CO (BARRIQUELLO, 2013). Em termos
exergéticos, como serd mostrado nesta dissertacao, a conversao da fonte carbonacea em
SYNGAS implica, aproximadamente, em degradar a metade do total de exergia
degradada na combustéo integral em condicdes tipicas de queima. Isto é, a conversao a
SYNGAS conserva mais a exergia disponivel originalmente no material carbonéaceo do

gue a pura e imediata combustdo do mesmo.

REACOES QUIMICAS

As principais reagdes quimicas envolvidas no processo da gaseificagdo estéo listadas
nas Egs. (2.1) a (2.7) (BARRIQUELLO, 2013).

ReacOes exotérmicas
C + 02 —» CO2 (Combustéo) (2.1)
C + %2 0, — CO (Oxidacao parcial) (2.2)
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C + 2 H2 — CH4 (Metanacéao) (2.3)
CO + H20 — CO; + H (Reagdo Shift, agua/gas) (24)
CO + 3 Hz — CH4 + H20 (Metanagéo) (2.5)

ReacOes endotérmicas
C +CO2 <> 2 CO (Reacgédo de Bouduard) (2.6)
C + H20 < CO + Hz (Reacdo de Shift, heterogénea) 2.7)

TIPOS DE GASEIFICADORES

A configuragdo do gaseificador varia de acordo com sua capacidade, forma de
contato entre a corrente de combustivel e a corrente do agente gaseificante. Os
gaseificadores sdo classificados em trés tipos: gaseificador de leito fixo, gaseificador de
leito fluidizado e gaseificador indireto.

A gaseificacdo do tipo leito fixo ocorre em camadas de leito, assim diferentes zonas
de reacdo estdo presentes: secagem, pirdlise, reducdo e oxidacdo (RODRIGUES, 2008).
Este tipo pode ser classificado em dois subgrupos: os de circulagdo de gases
contracorrente (updraft) e co-corrente (downdraft). Gaseificadores do tipo
contracorrente sdo mais antigos e largamente utilizados na gaseificacdo de carvéao
mineral e, em menor escala, para gaseificacdo de biomassa. Neste tipo, 0 combustivel é
alimentado pelo topo e este se desloca em contracorrente ao agente gaseificante,
injetado na base do gaseificador. As principais vantagens se referem a sua alta eficiéncia,
baixo custo e simplicidade operacional (BARRIQUELLO, 2013).

Gaseificadores do tipo co-corrente operam com as correntes de ar e gas na mesma
direcdo que o combustivel. O ar introduzido neste tipo de gaseificadore pode queimar
até 99,9% do alcatrdo liberado pelo combustivel. Outra vantagem é que os materiais
inorgéanicos ficam retidos na matriz de sélidos, sendo as cinzas removidas através do
fundo dos gaseificadores, reduzindo a necessidade de ciclones de alta eficiéncia e filtros
a quente (BARRIQUELLO, 2013).

Os principios de operacdo de ambos os tipos de gaseificadores sdo apresentados na

Figura 9 e na Tabela 1.
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Figura 9 — Gaseificadores de leito fixo
FONTE: RODRIGUES, 2008

Gaseificadores do tipo leito fluidizado ndo apresentam zonas distintas de reacdo. A
temperatura de gaseificacdo € inferior a dos gaseificadores de leito fixo.

Gaseificadores do tipo indireto utilizam o vapor de agua para realizar a gaseificacédo
indireta, diferentemente dos gaseificadores de leito fixo e fluidizado que utilizam agente
oxidante. Vapor de agua é o agente gaseificante indireto de uso mais comum, por ser
obtido facilmente e aumentar o teor de hidrogénio no gas combustivel gerado.
(RODRIGUES, 2008.)
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Tabela 1 - Comparativo entre as configuracdes de gaseificacdes

Configuracéo Vantagens

Desvantagens

Tolera particulas de tamanhos
variados; pequena queda de
pressao; boa eficiéncia térmica;
baixo conteudo de particulados;
gases gerados deixam o reator a
baixas temperaturas.

Contracorrente

Baixos niveis de alcatrdo devido
aos produtos da pir6lise
passarem pela zona de
combustéo (menos de 1% de
alcatrao condensavel);
flexibilidade de adaptacao de
producéo de gases para carga.
Apto a processar combustiveis
com caracteristicas diversas.

Co-corrente

Leito fluidizado
circulante

Gas produzido de poder calorifico
médio sem uso de oxigénio.

Indireto

Alta quantidade de alcatréo
gerado (5-20%) requerendo
sistema de limpeza eficiente;
tempo relativamente longo para
partida do motor de combustéo
interna; menores condicdes para
reatividade de matéria volatil.
Tamanho critico de particula;
umidade critica do combustivel;
alto contetdo de particulados;
gases gerados deixam o reator a
altas temperaturas; inviavel para
tamanhos de particulas muito
reduzidos.

Muito caro para pequenas
escalas; producéo de alcatrao
intermediario.
Produgéo significativa de
alcatrdo; dependente de
tranferéncia de calor e massa.

FONTE: Adaptado de RODRIGUES, 2008

A escolha do tipo de gaseificador influencia diretamente nas caracteristicas do
produto final. O tipo que representa majoritariamente os gaseificadores em operacgao ou
em construcdo € leito fixo. Segundo CENBIO (2002), gaseificador do tipo leito fixo
representa 77,6% dos projetos, enquanto o tipo leito fluidizado representa 20% e outros
2,5%.

PARAMETROS ANALISADOS

Os principais fatores que afetam o desempenho do sistema de gaseificacdo séo:
temperatura, tipo de agente de gaseificacdo, pressao, razao de equivaléncia (razdo molar
entre a quantidade de O fornecido com a quantidade de O estequiométrico para
gueima), tempo de residéncia entre outros (LAZARINOS, 2007).

A temperatura pode variar entre 500 e 1400°C. A faixa do poder calorifico do
SYNGAS produzido depende do agente gaseificante. Segundo GORANSSON et al. (2011),

o poder calorifico tende a ser mais baixo (4 — 7 MJ/Nm3), quando o agente oxidante é ar
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devido a teores relativamente elevados de N2 no gas. No caso em que o agente oxidante é
02 puro, o poder calorifico aumenta para 10 — 12 MJ/Nm3. Quando ha injecdo de uma
fonte externa de energia, como por exemplo, vapor d’agua (neste caso chamado agente
gaseificante), o poder calorifico tende a aumentar para 12 — 20 MJ/Nm3, visto que 0s
produtos gerados contém uma concentracao relativamente alta de Hz e CO.

Gases produzidos com baixo poder calorifico sdo usados diretamente em combustéo
ou na geracao de energia elétrica, enquanto gases produzidos com poder calorifico

maior (SYNGAS) sdo usados para sintese de produtos quimicos, como NHsz e metanol.

2.4 Reator de Conversdo de CO

A reacdo de deslocamento Water-Gas-Shift (WGS), Eq. (2.8), é uma etapa essencial
para producdo de Ha. A corrente de SYNGAS recebe adicdo de vapor d’agua e entra no
sistema conversor de CO que é constituido por dois reatores seriados em alta e baixa
temperatura, respectivamente. A temperatura do gas de entrada do conversor de CO de
alta temperatura (HTS, “High Temperature Shift”) opera na faixa entre 300 — 450°C
(LINDE, 2013a). O gas passa pelo leito catalitico (6xido de ferro/6xido de cromo), e o
teor de CO é reduzido para cerca de 2 a 4% (molar, gas base seca) (ALCANTARA, 2006).
O gés de saida é entdo resfriado para uma temperatura entre 180 — 250°C (LINDE,
2013a) e segue para o conversor de baixa temperatura (LTS, “Low Temperature Shift”)
com leito catalitico de 6xido de zinco suportado por éxido de cobre. Neste ponto o teor
de CO ¢é reduzido a 0,1% — 0,3% (molar, gas em base seca) (ALCANTARA, 2006). E
possivel injetar vapor d'agua no reator em grande excesso elevando a razdo
vapor/SYNGAS que favorece o deslocamento da reagdo WGS mostrada na Eq. (2.8)
(BARRIQUELLO, 2013).

CO + H,0 — CO» + H> (2.8)

A reacdo WGS ¢é exotérmica de modo que sua conversao de equilibrio é favorecida
por baixas temperaturas como visto na Figura 10 através do locus curvo de equilibrio
quimico WGS mostrado a direita. Na Figura 10 é possivel observar que a medida que a

reacdo WGS-HTS ocorre em alta temperatura, esta temperatura aumenta ainda mais
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devido a exotermicidade da reacdo até atingir a condicdo de equilibrio sobre o locus.
Deste ponto em diante, para haver novo processo de conversdo, € necessario “tirar” a
corrente do equilibrio (sem mudar a composi¢do) simplesmente esfriando-a, 0 que
ocorre no leito de guarda intermediario. Ao acessar o segundo leito de reacdo, o gas
inicia outro processo de busca do equilibrio desta vez em modo WGS-LTS aquecendo-se
gradualmente. Por fim, atinge-se a segunda condicdo de equilibrio com teor de CO
bastante baixo (ALCANTARA, 2006).
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Figura 10 - Variagao tipica de CO nos conversores
FONTE: ALCANTARA, 2006

2.5 Absorvedora de CO, e Metanadora

O sistema de absorcdo de CO2 é composto por uma coluna absorvedora em alta
pressdo, uma coluna regeneradora ou de esgotamento em baixa pressdo, bomba e
trocador de calor. O gas de processo rico em CO2 entra no fundo da absorvedora em
contracorrente com a solucao aquosa de MEA (30% em peso). O gas pobre em CO. deixa
a coluna pelo topo, enquanto a solucéo liquida rica em CO: deixa a coluna pelo fundo,
sendo despressurizada e seguindo para a coluna regeneradora (esgotamento) em baixa
pressdo. Na regeneracao do solvente, CO2 é liberado no topo, saturado em vapor d'agua,
enquanto o solvente pobre em CO. deixa a coluna pelo fundo sendo reciclada para a

absorvedora ap06s recondicionamento térmico e massico (make-up). Para aumentar a
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eficiéncia energética do processo, a solucao rica em COz (fria) e o solvente pobre recém-
regenerado (quente) trocam calor, configurando uma integragdo energética.

As reag6es que ocorrem, tanto na coluna absorvedora quanto na regeneradora, estdo
descritas nas Egs. (2.9) a (2.13) (PELLEGRINI et al., 2009), sendo deslocadas a direita ou

a esquerda em funcéo da temperatura:

2H20 <> H30* + OH- (2.9)

CO2 + 2H20 <> H30* + HCO3- (2.10)
HCOs™ + Hz0 <> Ha0* + COz2- (2.11)
MEAH* + H20 <> MEA + Hz0* (2.12)
MEACOO- + H,0 <> MEA + HCO3- (2.13)

A Figura 11 abaixo representa um esquematico de um sistema tipico de absorcao de
COa.

Gas tratado Gas acido
P h— >

Coluna de absorciio
exgotamento

Carga

Amina nica
em
CO+/HAS

Figura 11 - Esquematico do sistema de absorcdo de CO2 com amina
FONTE: BARBOSA, 2010
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Para producado de H» a partir de SYNGAS, este é inicialmente convertido pela WGS a
uma corrente de Hx e CO.. Ao passar pela absorvedora na Fig. 11, o CO2 é capturado
guase totalmente, deixando o Hz apenas levemente impurificado com algum CO2 e com
CO residual da WGS. Esta corrente segue entédo para o metanador, reator com catalisador
de niquel, onde os tragos de CO e CO. sdo hidrogenados a CHas, visto que estes
componentes podem envenenar o catalisador utilizado na etapa seguinte de sintese de
NHs, enquanto o CHs4 é inofensivo. As Egs. (2.14) e (2.15) apresentam as reacdes

guimicas envolvidas:

CO +3H2 —» CHs + H20 (2.14)
CO2+4H; —» CHa + 2 H20 (2.15)

2.6 Destilagao criogénica do ar

Existem trés tipos de separacao de ar praticadas industrialmente:
- Separacéao por adsorgao PSA
- Separacao por permeacdo em membrana

- Separacao por destilacdo criogénica

O processo de separacdo por adsorcao (PSA, “Pressure Swing Adsorption™) utiliza a
habilidade de alguns materiais naturais e sintéticos de adsorver preferencialmente N».
No caso dos zeélitos, campos elétricos ndo uniformes estdo presentes nos espagos vazios
do material, viabilizando a adsorc¢éo preferencial de moléculas que sd@o mais polarizaveis
como aquelas que tém maiores momentos quadripolar eletrostaticos (SMITH e KLOSEK,
2001). A operagdo PSA ocorre em duas etapas: adsorc¢édo e regeneracgdo. Na adsorcao o ar
alimentado é separado ao percorrer o leito de adsorvente que retém moléculas N2
enriquecendo o gas em O2. Ao longo da operacdo, ocorre saturacao dos sitios ativos do
leito com N2, havendo necessidade de regeneracdo. Esta é obtida, ap6s interrup¢do do
fluxo de ar, por reducdo da pressdo que libera o N2, Esta etapa € chamada de
regeneracdo. O processo PSA torna-se interessante do ponto de vista comercial, quando

a vazdo de Nz requerido é baixa, variando entre 10 e 100 Nm3/h com pureza de 98 a

99,5% v/v (CORNELISSEN e HIRS, 1998).



O Estado-da-Arte CAPITULO 2

A separacdo através de permeacdo em membrana se baseia no principio de que as
moléculas componentes do gas possuem diferentes taxas de permeacdo através de uma
barreira fisica (e.g., filme de polimero) que separa um sistema de alta pressdo de outro
em baixa presséo. O fluxo e a seletividade sdo as duas propriedades que determinam a
economia do sistema de membranas e ambas sdo fun¢des do material da membrana e
dos gases envolvidos. Agua vapor, O, e CO, permeiam mais rapidamente (“gases
rapidos”), enquanto Ar, CHs e N2 (“gases lentos™) permanecem preferencialmente na fase
retentado (SMITH e KLOSEK, 2001; GAFFNEY, 1996).

A separacdo por destilacdo criogénica € um sistema mais complexo e composto por
diversos equipamentos, como colunas de destilacdo, trocadores de calor, bombas,
compressores e Cold Box. Este Gltimo consiste em um sistema de multiplas trocas
térmicas criogénicas inserido em uma “caixa” bem isolada termicamente de modo que
tubulagdes com temperaturas baixas troquem calor entre si.

Segundo SMITH e KLOSEK (2001), apesar de complexa e cara, a separagdo criogénica
de ar é atualmente a tecnologia mais eficiente energeticamente e de menor custo
especifico para a producdo de grandes quantidades de O,, N2 e Ar como gases ou
liquidos de alta pureza. A integracdo energética permite melhores indicadores de
eficiéncia e redugcdo de custos, tornando este processo rota preferencial para

suprimento de Oz e N2 industriais em larga escala.

DESCRICAO DO PROCESSO

O processo convencional composto por dupla coluna, proposto originalmente por
Carl Von Linde, ndo é util quando o Unico produto desejado é N.. Este processo foi
desenvolvido com o objetivo principal de produzir O2 e N2 puros. Para atingir essa
finalidade, usa-se uma coluna de alta pressdo (high pressure column HPC) e uma coluna
de baixa pressdo (low pressure column, LPC), interligando-as termicamente através de
um refervedor—condensador criogénico. Para minimizar o consumo de energia, a coluna
LPC opera a pressdes atmosféricas. Neste processo € possivel separar também Ar sendo
necessaria uma terceira coluna para esta finalidade (AGRAWAL e WOODWARD, 1991). A

Figura 12 apresenta um esquematico das colunas LPC e HPC.
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Figura 12 - Colunas de destilacdo criogénica de ar
FONTE: Adaptado de LINDE, 2013b

O processo de destilagdo criogénica apresenta variaces entre diferentes estudos,
visto que esta € uma planta altamente integrada energeticamente. A descri¢cdo a seguir
se refere a um processo simplificado apresentado por KOOIJMAN et al. (2006).

O ar de entrada é comprimido até 6 bar e resfriado até -172 C, seguindo para a
coluna de alta pressdo (CORNELISSEN e HIRS, 1998). As correntes de fundo e de topo
sdo condicionadas através de perda de pressdo e troca térmica para serem enviadas
para a coluna de baixa pressao (1,2 bar). Nesta coluna, o N2 com alta pureza é retirado

como produto de topo e O> como produto de fundo. As duas colunas estédo integradas
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energeticamente: condensador de HPC é o refervedor de LPC (Figura 12). Este principio
é amplamente utilizado em processos de separacgao criogénica.

Uma corrente lateral é retirada para uma terceira coluna de modo a separaro O2 e 0
Ar. Argbnio é obtido com alta pureza no topo da terceira coluna. A corrente de fundo
retorna, entdo, para a coluna de baixa pressédo. A Figura 13 mostra um exemplo de um

esquema simplificado da planta de destilacdo criogénica do ar.

1% compressdo e pré-aguecimento

2° compressio LP-C -« IX]‘
Ar P - Ar (1)
1 anc
g
02(g) 4———
N2 (g) —r
.
Residuo 1_| N
yy Expansao

Trocador
de calor

]
!
1
1
|
|
A

HP-C

Y

< >

e ——— >

]
v Resfriador

Y

Figura 13 - Esquematico do sistema de destilacdo de ar
FONTE: Adaptado de KOOIUMAN et al., 2006

2.7 Producdo de amonia

A amdnia € o produto quimico inorganico produzido em maior volume a partir de
hidrocarbonetos e é ponto intermediario chave para producdo de fertilizantes como
ureia, nitratos de amonio, fosfatos de amoénio, assim como para uma variedade de
aplicacdes industriais incluindo resina sintética (ureia-based), fibra sintética (acrilicos e

nailons) poliuretanos, explosivos (base nitrato de aménio) e refrigeracdo. A Figura 14
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ilustra as principais aplicagdes industriais de aménia. O uso da amonia para producéo de
ureia continua dominando o mercado representando 55% em média, principalmente
devido ao fato deste conter a maior quantidade de nitrogénio com o preco de transporte
mais baixo por tonelada de nutriente N comparativamente aos demais fertilizantes
(CHEMSYSTEMS, 2012/13).

Uma nova aplicacdo para a amonia é a producdo de ARLA 32, também conhecido
como AdBlue ou DEF. Este produto é uma solucéo a 32,5% de ureia de alta pureza em
adgua desmineralizada, usado para reduzir quimicamente a emissdo de Oxidos de

nitrogénio (Nox) nas descargas de veiculos.

Fosfato de Amonio - Outros fertilizantes

. N .
Nitrato de Aménio - Fertilizantes, 6% nitrogenados, 14%

Fertilizantes, 12%

Aplicacaodireta -
Fertilizantes, 3%

Industria, 10%

Ureia, 55%

Figura 14 — Consumo Global de Aménia por Aplicacdo (2010, Total = 157 milhdes de toneladas de
amoénia)
FONTE: Adaptado de CHEMSYSTEMS, 2012/13

Ainda segundo CHEMSYSTEMS (2012/13), um dos motivos mais importante para o
aumento da producdo mundial € o crescimento populacional em conjunto com o
crescimento econémico. Ha um aumento na demanda de alimentos como frutas, vegetais
e proteinas (carnes). Um aumento na producao de carnes implica em um consumo maior

de graos, o que se traduz em aumento do consumo de fertilizantes N. O aumento da




O Estado-da-Arte CAPITULO 2

producdo de biocombustiveis, como por exemplo, o etanol a partir da cana-de-aguUcar,
também é uma das causas do aumento do uso de fertilizantes nitrogenados.

Com a volatilidade dos precos da matéria-prima convencional (derivados de
petroleo), as industrias tém procurado fontes ndo convencionais para a producao de
NHs. SYNGAS é uma alternativa de grande interesse, ja que pode ser produzido a partir
de qualquer fonte que contenha carbono. Por exemplo, na China, que é a maior
produtora de aménia e ureia do mundo, usa-se principalmente carvdo como matéria-
prima, visto que o carvao esta presente em abundancia quando comparado com outras
fontes do pais (CHEMSYSTEMS, 2012/13). Vale ressaltar, que no momento atual o uso
de fertilizantes para producédo de alimentos tem sido tema de discussdo em diversos
paises. Segundo CHEMSYSTEMS (2012/13), a Europa Ocidental reduziu o uso de ureia
nos ultimos anos, devido a nova politica agraria da Unido Europeia de: (i) elevar o
fornecimento de alimentos através da pratica de alqueive, ou seja, estado de uma terra
lavrada que se deixa descansar de modo a livra-la das pragas, aumentando assim sua
forca produtiva; e (ii) combater a eutrofizacdo dos recursos aquéticos (rios e lagos) que
ocorreu devido ao excesso de aplicacdo de fertilizantes N. Com isso, houve uma leve
reducdo de produtividade agraria nos ultimos anos. Entretanto, ha expectativa de
aumento do consumo de fertilizantes, ja que a demanda por biocombustiveis (bioetanol

e biodiesel) continua crescendo.

DESCRICAO DO PROCESSO

Apo6s o desenvolvimento de uma tecnologia rentavel para producdo de aménia em
larga escala por Fritz Haber e Carl Bosch, em 1913, a empresa alemd BASF comegou a
operar a primeira planta de producdo de amodnia sintética. A seguir, BASF iniciou a
producdo de fertilizantes minerais marcando uma nova fase da historia da companhia e
do mundo. O processo consiste na reagdo da Eq. (2.16) conduzida em alta presséo e alta

temperatura

3H2 + N2 —> 2NH3 (2.16)
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Os principais fatores que influenciam na cinética e no equilibrio da reacdo sdo:
pressdo, temperatura e composi¢ao da corrente de entrada.

A pressdo alta favorece tanto a cinética da reacdo quanto o equilibrio. Ja a
temperatura alta favorece apenas a cinética, mas nao ao equilibrio, visto que esta é uma
reacdo exotérmica. Neste caso, é necessario encontrar um ponto Otimo. A faixa de
temperatura ideal de reacdo varia entre 400 e 500°C. Devido a este fato, a conversao no
reator é relativamente baixa. Segundo PHILLIPS (1995), apenas 10 a 20% do géas €
convertido em NHs. O reator é do tipo catalitico de leito fixo, podendo ser divido em dois
estagios e com um resfriamento intermediario, de modo a aumentar a conversao
(PHILLIPS, 1995).

A composicao da corrente de entrada nao pode conter um acimulo muito grande de
inertes como metano, oriundo do metanador, e argénio proveniente de unidade de
separacdo de ar. Esses inertes acumulam-se no loop de reacdo tendendo a reduzir a
pressao parcial de N2 e Hz, comprometendo, assim, a reagdo de sintese. Neste caso, deve-
se purgar os inertes, juntamente com Nz, H2 e NHs. A concentragdo de NHs, oriunda do
reciclo, devido a uma separacédo incompleta em grande quantidade tenderia a reduzir a
conversao da reagdo. Por altimo, a relagcdo H2/N2 pode ser operada um pouco inferior a
3:1, ja que a pressao parcial do N> tem um efeito cinético mais significativo que a do Ho.

A Figura 15 mostra uma unidade de sintese de am®nia, juntamente com o ciclo de

refrigeracdo da aménia liquida para condensar o produto NHs.
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Figura 15 - Sintese de amonia
FONTE: Adaptado de HALDOR TOPSOE, 2013

2.8 Analise exergeética

A Primeira Lei da Termodindmica é convencionalmente usada para analisar a
utilizacdo da energia, mas é incapaz de lidar com o aspecto de variacdo da qualidade da
energia. E neste ponto que o conceito de exergia se torna relevante. Exergia resulta da
aplicacdo da Segunda Lei da Termodindmica juntamente com a Primeira Lei na andlise
de transformac@es que ocorrem em processos quimicos.

Exergia € uma propriedade extensiva, como entalpia e entropia. Mas ao contrério da
primeira que pode ser conservada e da entropia que s6 pode ser criada e € indestrutivel
depois de criada, a exergia é altamente perecivel e pode ser simplesmente destruida
gracas a meras manobras irreversiveis com 0s materiais do processo. Quanto maior o
grau de irreversibilidade aplicado em uma transformacao, maior o percentual de exergia
destruida. A titulo de exemplo, em uma fornalha tipica de combustdo adiabatica de gas
natural com 100% de excesso de ar, alimentada em temperatura e pressdao ambiente, ha
destruicdo de aproximadamente 60% da exergia de entrada. Os processos grandes
destruidores de exergia sao, evidentemente, aqueles em que ocorrem reacfes quimicas

muito irreversiveis como combustores e gaseificadores de alta temperatura.
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Exergia expressa quanto trabalho Gtil pode ser extraido a partir de uma determinada
quantidade de determinado material em determinado estado, com respeito a uma
determinada condi¢do circundante de equilibrio. Esta condi¢do circundante esta
associada a um reservatorio ambiental exterior ao processo (por exemplo, a atmosfera e
0S recursos aquaticos e o solo rochoso em equilibrio com ela) no qual reina equilibrio
entre as espécies quimicas (N2, Oz, Ar, CO2, H20, etc). Este reservatorio é simbolizado
como RAR ou Reservatério Ambiental de Referéncia. Em outras palavras, de acordo com
a Segunda Lei da Termodindmica, o Universo caminha em direcdo a maximizacdo de
entropia, de modo que em cada transformacdo irreversivel que ocorre, recursos
energéticos sdo degradados em qualidade irreversivelmente, visto que ndo é possivel
retornar a condicdo inicial sem destruir-se algum outro recurso energético de alto valor
do Universo. A medida que os processos irreversiveis acontecem (geracdo de entropia
no Universo), a possibilidade de trabalho atil diminui, implicando que exergia €
destruida (ALMEIDA, 2011). Portanto, quanto mais degradado for o nivel de exergia de
um material, menor a quantidade de trabalho Gtil que dele podera ser extraido com
respeito as condicdes reinantes no reservatorio ambiental de referéncia (RAR).

A exergia pode ser usada, portanto, para aferir o grau de destruicdo de trabalho util
que se observa em cada etapa de um processo quimico complexo, contendo reatores
quimicos, trocadores de calor e separadores. Como exergia € uma propriedade de
correntes como entalpia e entropia, para avaliar a taxa de destrui¢cdo de exergia de um
determinado setor do processo em regime estacionario, basta enclausura-lo em um
contorno fechado, sendo identificadas todas as correntes materiais e de energia
mecanica que cruzam, entrando ou saindo, este contorno. A partir disto, a contabilidade
de fluxos de exergia, entrando e saindo, podera ser feita, obtendo-se a destruicdo de
exergia pela mera diferenca entre termos de entrada e de saida. Evidentemente
correntes de energia mecéanica pura (e.g. energia elétrica para acionar um compressor)
sdo equivalentes a correntes de exergia pura na mesma intensidade em kW.

Segundo Cruz (2010), a definicdo do reservatorio ambiental de referéncia (RAR) é
vital para a andlise exergética, e pode ser determinada como um corpo gigante em
perfeito estado de equilibro termodindmico e quimico; isto €, sem forcas motrizes em
seu interior que possam resultar em producao de trabalho. Desta forma, ndo é possivel

realizar trabalho a partir de nenhuma forma de interagéo dentro do RAR. Sendo assim, é
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possivel realizar trabalho com este meio apenas quando um sistema ou corrente tiver
um ou mais parametros diferentes do RAR. O estado do RAR pode ser definido de acordo
com as propriedades naturais da atmosfera, do mar e da superficie terrestre,
dependendo do entorno no qual o sistema analisado esta inserido (CRUZ, 2010).

Segundo ABDOLLAHI-DEMNEH et al. (2011), a taxa de exergia total de uma corrente
de processo é definida pela soma das taxas de exergia fisica, quimica, cinética e
potencial:

Brot =Bpn +Bon + Bk +Bp (2.18)

As parcelas de exergia cinética (Bk) e exergia potencial gravitacional (Bp)
normalmente ndo sdo consideradas nas analises, visto que sdo relativamente baixas
qguando comparados com a exergia quimica (Bcn) e fisica (Bpn). A exergia fisica equivale a
maxima quantidade de trabalho obtenivel quando uma corrente passa de um estado
inicial a um estado de referéncia restrito, através de troca térmicas apenas com o RAR.
Como este estado de referéncia terminard por ser 0 mesmo para todas as correntes
envolvidas em um processo quimico, cancelando-se identicamente (ja que todo processo
quimico em regime estacionario tem pelo menos uma corrente de entrada e uma de
saida em balan¢co de massa), ele pode ser omitido, ficando a exergia fisica da corrente
dada apenas pelas Egs. (2.19a) e (2.19b) (respectivamente, expressa por unidade de
tempo e por mol):

Bp, =F[H -ToS ] (2.193)

Bpn =H —T¢S (2.19b)

onde o subscrito “0” refere-se as propriedades do RAR. O RAR corresponde a atmosfera
ao nivel do mar com coordenadas To, Po, Yi° onde o Gltimo termo refere-se a fracdo
molar das espécies na atmosfera ou em equilibrio com a mesma. Por exemplo, costuma-
se adotar algo proximo de Tp=298.15K, Po=1atm, Yn.’=0.765, Y0,"=0.205, Ya"=0.009,
Yh20°=0.0199, Yc0,°=0.000389, etc.

A exergia quimica equivale & quantidade de trabalho realizavel devido a diferenca de
potenciais quimicos das espécies entre a corrente avaliada e o RAR (ABDOLLAHI-

DEMNEH et al., 2011). Mais precisamente, esta diferenga ocorre entre 0os potenciais
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quimicos das espécies na corrente e 0s respectivos potenciais quimicos em equilibrio
com o RAR. No RAR as espécies sao gases ideais, devido a baixa pressdo (1atm), cujos
potenciais quimicos seguem pela Eq. (2.20) onde “f,0” refere-se a condicédo de gas ideal
formado puro a Tp=298.15K, Py=1atm. Na pratica os termos de potenciais quimicos de
espécies na corrente ja estdo presentes na exergia fisica nas Egs. (2.19), sendo assim
para gerar a exergia quimica bastard subtrair os termos de potenciais quimicos em
equilibrio com o RAR proporcionais as fracbes molares das espécies na corrente, como
mostrado nas Eqgs. (2.21a) e (2.21b). A forma final da exergia quimica segue nas Egs.

(2.22) e (2.23) (respectivamente, expressa por unidade de tempo e por mol):

1 = 1 0(Ty, Py )+ RT, InY (2.20)
Ben =—FI[D. Vit °(To Py )+ RTo D Vi InY ] (2.21a)
Bon = [ Vi %(To Py ) +RTp D Y; InY ] (2.21b)
Beh =—F[X Yiu'] (2.22)
Bon =—[2Yini' ] (2.23)

Onde Y; expressa a fracdo molar de i na corrente em questéo.

Uma vez consolidadas as taxas de exergia de todas as correntes materiais do

processo via Eq.(2.18), estas taxas devem estar expressas como nimeros positivos em
kW e totalizados como Bgqirada - BSaida como mostrado na Eqg. (2.24a). Como ja

mencionado, correntes de energia mecanica pura entrando ou saindo do processo sao
contabilizados como termos ndo materiais de exergia pura, todos positivos, dados pela
Eqg. (2.24b). A taxa de exergia destruida é a taxa de trabalho perdido que, pode-se
mostrar, é a taxa de criacdo de entropia multiplicada pela temperatura do reservatorio

ambiental, sendo um termo sempre >0 dada na Eq. (2.24c).

BEntrada = Z BC argas ’ BSaida = Z BPr odutos (2248.)
BEntrada = ZMRecebido‘ , Bsaida = ZMPr oduzido‘ (2.24b)
B Destruida — To S Gerado (2.24c)




O Estado-da-Arte CAPITULO 2

Termos de transito de exergia associados a cargas térmicas de/para reservatérios
de calor (isto é, trocas com grandes sistemas isotérmicos) a temperatura constante, sdo
inseridos no balangco de exergia do processo em algumas das referéncias consultadas
(SAIDUR et al., 2010). Mas tais termos sdo puramente conceituais ja que em processos
quimicos as trocas térmicas nunca envolvem gigantescos reservatorios de calor,
excetuando-se 0 RAR, o reservatdrio ambiental. Em condi¢des reais, sistemas de
producédo de calor (fornalhas, combustores de caldeiras, etc) ndo passam de reatores
quimicos trocando calor com correntes e 0 RAR, de modo que todas as trocas térmicas
sempre podem ser reduzidas a trocas entre equipamentos (reatores, etc), correntes e o
RAR, ou apenas entre correntes (como nos condensadores e refervedores de colunas de
destilagdo). Assim, como o0 RAR ja se encontra na anélise, juntamente com todas as
correntes (desnecessario contabilizar equipamentos, pois em estado estacionério,
qualquer variacdo dos mesmos é nula), ndo serdo alocados nesta dissertacdo os termos
de exergia relacionados a cargas térmicas de/para reservatérios de calor (grandes
sistemas isotérmicos).

Desta forma o balanco geral de exergia serd mostrado, para as aplicacdes aqui

conduzidas, no Cap. 5. Mas em principio, ele seguira o formato dado na Eq. (2.25):

) W W ) )
Bentrada + BEntrada = Bsaida + Bsaida + BDestruida (2.25)

A eficiéncia exergética do processo, ou de uma se¢do do mesmo enclausurada por um
contorno fechado, seguira entdo pela Eq. (2.26) (SAIDUR et al., 2010) :

W )
n% = BSaida + BSaida

BEntrada + BEntrada

* 100 (2.26)

Este assunto sera abordado de forma detalhada no Capitulo 5.
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DIAGRAMA DE SANKEY

O diagrama de Sankey é um tipo especifico de diagrama de fluxo, onde a largura das
setas é proporcional a quantidade de fluxo em um elemento especifico do sistema (MA et
al, 2012). O diagrama de Sankey deve permitir identificar perdas que sdo setas
dirigindo-se para fora do fluxo principal, reduzindo-o, e entradas de alimentacdo que
seriam setas voltadas para dentro, incorporando-se ao o fluxo principal, aumentando-o.
Esta simples abordagem gréafica permite a facil identificacdo de exergia destruida
(perdas) em cada etapa do processo. A Figura 16 mostra um exemplo do diagrama
apresentando as perdas existentes na producdo de energia via placas solares. Nesta
dissertacdo serdo apresentados, sempre que possivel, diagramas de Sankey
evidenciando as caracteristicas do trafego de exergia no processo ou em sec¢des do

mesmao.

Total Total Total Total Total Power

Power Power at Power at Power at Power at Available

Total Power Incident Module Array Inverter Transformer At Meter
on Level Level Level Primary (65%)

Input to Module (82%) (80%) (77%) Terminals
Module from (100%) (67%)

Sun Rays
Incident on
the Panel

Transformer

DCtoAC  Losses

Wiring Conversion
Module {Ohmic) Losses (10%)
Dirt and Mismatch  Losses (3%)
Dust Losses Losses
Temperature

Losses

Figura 16 — Exemplo de Diagrama de Sankey
FONTE: http://firstgreenconsulting.wordpress.com/2012/12/26/estimation-of-solar-pv-system-
output/sankey-diagram/
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CAPITULO 3 - Processo de Gaseificacio de Bagaco de Cana com

Producdo de Amonia

Este capitulo apresenta uma proposta para um processo de gaseificacdo de bagaco

de cana com producao de aménia constituido das unidades descritas no Capitulo 2, que

sdo as seguintes: (i) Planta de Hy; (ii) Planta de NHs; e (iii) Planta de Separacéo de Ar por

Destilagéo Criogénica.

Devido ao numero excessivo de variaveis envolvidas e de limitacdes de software

para os propositos de um projeto detalhado, decidiu-se por reduzir o nimero de

variaveis estabelecendo algumas premissas béasicas fundamentadas na pratica de

engenharia.

Também ¢ apresentada uma anélise de sensibilidade de desempenho da Planta de H>

aos principais parametros de processo.

3.1 Premissas de simulacéo e projeto

As principais premissas de simulagdo e projeto adotadas no estudo séo:

>
>

Estado estacionério;

Modelagem termodinamica adota equacéo de estado Peng-Robinson, exceto para
a secdo com MEA, para a qual foi utilizado o “pacote de aminas” do simulador
ASPEN HYSYS;

As propriedades do bagaco da cana-de-acucar no processo de gaseificacdo podem
ser representadas pelas propriedades de um carboidrato com formula minima
igual & da glicose;

As perdas de calor para o meio ambiente sdo desprezadas;

O acumulo de inertes dentro do loop de sintese de NHz é desprezado;

Make-up de MEA no loop de absorc¢do de CO2 aproximadamente nulo, embora o

make-up de H20 no mesmo loop seja considerado;
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» Make-up de NHz no loop de Refrigeracdo de NHz aproximadamente nulo;

» Considerada a contabilidade de make-up de H>0 no grande inventério circulante
de &gua de refrigeragdo por contato direto, geracdo de vapor no reator de NH3 e
abatimento de temperatura de SYNGAS por contato direto;

> A perda de carga considerada nos trocadores de calor é de 0,5bar nos tubos
sendo desprezada para 0 casco;

> Diferenca de temperatura minima em trocadores (Approach) adotada é 10°C;

> Tipo de modelo de reator adotado para gaseificacdo € o Reator de Gibbs
(equilibrio quimico e de fases multi-reacional sem especificacdo do set de
reacdes), os demais sdo Reatores de Equilibrio (equilibrio quimico e de fases

multi-reacional com especificacdo do set de reacdes).

A definicao de escala de consumo de bagacgo considerada nesta Dissertacdo baseia-se
em dois fatores:
» Compatibilidade com a producéo de uma usina de cana de grande porte;

> Produzir amdnia em escala industrial.

UHDE (2013) reporta a capacidade de uma planta de am6nia construida em 2010 no
Egito, Egyptian Agrium Nitrogen Products Co. SAE (Eagrium), de 2400t/d. Por outro lado,
de acordo com CONAB (2010), 12% das usinas de cana-de-acucar no Brasil produzem
mais de 2 milhdes de toneladas por ano de bagago. De modo a convergir as duas
premissas listadas, foi determinada uma disponibilidade de bagaco de 200t/h
(equivalente a um pouco menos de 2 milhGes de toneladas por ano de bagaco) com
producéo de 2200t/d de NHs.

3.2 Andlise de Sensibilidade do Processo

O processo de obtencdo de amodnia a partir do bagago compreende nas operagdes
apresentadas no diagrama de blocos da Figura 17 onde a Plantas de H, e de NH3 estdo

integradas:




Estudo de processo CAPITULO 3

e Reator de
02 — - Gaseificagdo Shift (HTS Reator de
Bagaco ., Temperatura N ift( ) L - Shift(LTS)
Vazdode 02 Temperatura

vapor . yasBodevapor Vapor  pressio Vapor ~ Temperatura

- “ Vazdode vapor — = \Vazdodevapor
Sintesede . N2 Compresséo Metanagdo Absorciode
I Temperatura

. CO2
N. de estagics na =
coluna

NHz3 L0000 de Hz
' MEA

!

Amdnia Liquida

Figura 17 — Diagrama de blocos da producédo de ambnia a partir do bagaco

Os principais parametros de operagdo que impactam o desempenho das operacdes
envolvidas no processo sdo temperatura, pressao e vazdo de utilidade e foram
analisados via avaliacio de sensibilidade. Os parametros foram alterados, dentro de uma
faixa recomendada pela literatura para cada operacao unitéaria considerada permitindo
definir o melhor ponto de operacdo. Estes parametros estdo definidos para cada
operacdo unitaria na Figura 17. A Figura 18 apresenta um fluxograma simplificado do

processo de geracdo de amonia.
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Figura 18 — Fluxograma Simplificado da produc¢éo de aménia a partir do bagaco

3.2.1. Gaseificador

O processo de obtencédo de amonia a partir do bagaco inicia-se no preparo do bagaco
a gaseificar. O pré-tratamento do bagaco consiste em retirar a umidade, que pode
representar até 50% (em massa) e pré-aquecer em um secador. Os agentes gaseificantes
utilizados sé@o vapor d’agua e oxigénio, visto que estes produzem um gas de sintese com

uma porcentagem maior de Hp, aumentando assim o poder calorifico do gas
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GORANSSON et at. (2011). Assim, o bagaco considerado na entrada do gaseificador
encontra-se seco e aquecido. A analise deste pré-tratamento ndo € considerada neste

estudo. A Tabela 2 apresenta as condi¢cdes de entrada do bagaco com sua respectiva

referéncia.
Tabela 2 - Condic¢des do bagaco na entrada do gaseificador
Gaseificador
Bagaco
Presséo 31lbar LAU (2003)

Temperatura 134.6°C LAU (2003)

Vazao méssica 200t/h  UHDE (2013) e CONAB (2010)

Uma das principais propriedades para caracterizacdo energética do bagaco é o seu
poder calorifico. Segundo SILVA e MORAIS (2008), o poder calorifico superior do bagaco
seco é de aproximadamente 4,4 kcal/g. No presente estudo, o poder calorifico superior
(PCS) obtido por simulacéo é de 4,7 kcal/g assumindo que a composicdo do bagaco tem
formula minima igual a da glicose (CéH12012).

Com o objetivo de obter um rendimento méximo, foi realizado um estudo de
sensibilidade do processo, utilizando-se oxigénio ou vapor como agente de gaseificagéo.
Os parametros escolhidos para avaliacdo do gaseificador sdo: temperatura, vazao de
oxigénio e vazdo de vapor. Como variaveis de resposta, foram observados o rendimento
do gaseificador e a razdo H>/CO molar. Nesta etapa, o objetivo principal € maximizar a
producéo de Hz e CO.

Segundo LAZARINOS (2007), o gaseificador pode operar dentro de uma faixa de
temperatura que varia entre 500 e 1400°C. As Figuras 19 e 20 mostram a vazdo de cada
componente presente no SYNGAS produzido por tonelada de bagaco e a relacdo H2/CO,
respectivamente, em resposta a variagcdes na temperatura de gaseificacdo. Observa-se o
ponto em que as respostas t CO/t bagaco e t H>/t bagago apresentam valores maximos
(Figura 19) e alto valor da razdo molar H2/CO (Figura 20). O ponto escolhido é de

aproximadamente 1030°C.
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Figura 19 - Rendimento do gaseificador em resposta a variagdo da temperatura de gaseificacéo
(O2: 75 t/h; Vapor: 44 t/h)
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Figura 20 — Resposta H2/CO do gaseificador a variacao da temperatura de gaseificacao
(O2: 75 t/h; Vapor: 44 t/h)

O proximo parametro avaliado € o agente oxidante O,. Quanto maior a quantidade de
O2 maior é a conversao da biomassa em CO e H20. Na Figura 21, observa-se que no valor
de 0,38 t O/t bagago a proporg¢édo de CO parece atingir um maximo, reduzindo-se acima
desta proporcdo de O». Paralelamente, 0 aumento de O alimentado ao gaseificador
promove reduc¢do da razdo molar H2/CO, o que é indesejavel, conforme apresentado na

Figura 22.
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Figura 22 — Resposta da razdo H2/CO ao aumento da razéo Oz por t de bagaco alimentado
(Vapor: 44 t/h)

O altimo parametro avaliado para o gaseificador € a vazdo de vapor d’agua. Neste
caso, 0 agente gaseificante proporciona uma tendéncia de aumento da produgéo de CO>
H. e, obviamente, H20, conforme mostrado na Figura 23, bem como na razdo molar
H>/CO (Figura 24).
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Figura 23 - Variacao do rendimento de gas de sintese com o0 aumento de massa de vapor d’agua

por tonelada de baco alimento (Oz: 75 t/h)
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Figura 24 — Resposta razéo H2/CO de acordo com o aumento de vapor
(O2: 75t/h)

A Tabela 3 resume a selecdo de parametros operacionais baseado em andlise de

sensibilidade de monovariaveis realizada para a etapa de Gaseificagao.

Tabela 3 — Resultados da analise de sensibilidade para o gaseificador

Gaseificador

Temperatura (°C) 1037
t 02/t bagaco 0.38
t vapor / t bagaco 0.22
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3.2.1. Reacao de Shift

O objetivo desta secdo é definir as condi¢6es operacionais para a o reator WGS em
termos de méxima conversao de CO em COz e Hz. Quanto ao equilibrio, a reacdo WGS é
favorecida a baixas temperaturas e excesso de vapor d’agua por ser exotérmica.
Contudo, a cinética é favorecida por altas temperaturas. Portanto, para atingir valores
atrativos para empreendimento industrial, é necessario aumentar sua temperatura.
Assim, adota-se a conducdo desta reacdo em duas etapas: a primeira, operando numa
faixa de temperatura mais elevada, denominada Conversor de CO de Alta Temperatura
(High Temperature Shift, HTS); e a segunda, na qual o CO é praticamente removido
operando em condi¢cdo termodinadmica favoravel com temperaturas mais baixas,
chamada Conversor de CO de Baixa Temperatura (Low Temperature Shift, LTS).

O reator WGS-HTS opera entre 300 e 450°C com até 2,5% aproximadamente de CO
em base seca na saida do reator. O reator WGS-LTS opera entre 180 e 250°C com até
0,2% de CO em base seca na saida do reator (LINDE, 2013a). A Figura 25 apresenta a
resposta do WGS em termos de porcentagem de CO na saida de cada reator em funcao

da temperatura.

Saida de CO em mol (%6 base seca)

LTS

MTS HTS

prasssnf e s EEEEEEEE IR SRR

160 200 240 280 320 360 400 440
Temperatura de entrada °C

Figura 25 - Porcentagem de CO na saida do reator de Shift para diferentes temperaturas de

operacdo FONTE: (LINDE, 2013a)
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O estudo de sensibilidade para o reator HTS inclui os parametros temperatura,
pressdo e vazdo de vapor, avaliando-se como resposta o rendimento de gases de

conversdo de SYNGAS (Figura 26) e porcentagem de CO na saida do reator (Figura 27).
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Figura 26 — Rendimento de gas de sintese em funcéo da temperatura do reator HTS
(P: 3,1 bar; Vapor: 255 t/h)
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Figura 27 — Variacao da % molar de CO na saida do reator HTS com o0 aumento de temperatura no
reator HTS (P: 3,1 bar; Vapor: 255 t/h)
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Segundo LIMA et al. (2012), reatores industriais WGS podem operar em faixa de
pressao desde pressdo atmosférica até 83,75 bar. No presente, estudo a anélise abrange
uma faixa de 3bar a 50bar. A Figura 28 apresenta o rendimento de conversao de SYNGAS
para a faixa de pressao investigada, concluindo-se pela insensibilidade da resposta a este
parametro operacional. Verifica-se, 0 mesmo para a sensibilidade do teor de CO a

pressdo de operacdo do reator HTS (Figura 29).

0.9
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Figura 28 — Resposta de rendimento a aumento de pressao para reator HTS
(Vapor: 255 t/h)
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Figura 29 — Resposta % de CO na saida do reator ao aumento de pressao do reator HTS
(Vapor: 255 t/h)
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O impacto da variacdo de vapor por tonelada de bagaco alimentada apresenta um
aumento do rendimento massico em CO (Figura 30). A concentracdo molar de CO & saida

do reator é contudo reduzida pelo aumento de vapor alimentado (Figura 31).
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Figura 30 — Resposta de composicédo de gas de sintese com 0 aumento de vapor alimentado por

tonelada de gas de sintese alimentada ao reator HTS (P: 3,1 bar)
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Figura 31 — Resposta da % de CO na saida do reator de acordo com o aumento de vapor alimentado
ao reator HTS (P: 3,1 bar)

A Tabela 5 apresenta a selecédo de condigdes operacionais de acordo com o resultado

da analise para o reator de conversdo de monéxido de carbono de alta temperatura HTS.
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Tabela 4 — CondicGes operacionais 6timas para HTS
Reator de Shift de Alta (HTS)

Temperatura (°C) 360
Presséo (bar) 31
t vapor / t syngas 051

Com base nos resultados da analise do reator HTS, o estudo realizado para o reator
de conversdo de mondxido de carbono de baixa temperatura — LTS — considera 0s

parametros operacionais temperatura (Figura 33) e vazao de vapor (Figura 34).
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Figura 32 - Variacdo do rendimento de acordo com o aumento de temperatura do reator LTS
(P: 3,1 bar; Vapor: 126 t/h)
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Figura 33 - Variacao da % de CO na saida do reator de acordo com o aumento de temperatura do
reator LTS (P: 3,1 bar; Vapor: 126 t/h)
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As Figuras 34 e 35 mostram as respostas rendimento de gas e concentracéo de CO na
saida do reator, respectivamente, em resposta a variagdes na alimentacdo de vapor por

gas alimentado no reator LTS.
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Figura 34 - Variacédo do rendimento de acordo com o aumento de vapor — LTS
(P: 3,1 bar)
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Figura 35 - Variacao da % de CO na saida do reator de acordo com o aumento de vapor — LTS
(P: 3,1 bar)

A Tabela 5 mostra a selecdo de condi¢des operacionais do reator LTS com base na

analise de sensbilidade realizada
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Tabela 5 - Condi¢bes operacionais 6timas para reator LTS
Reator de Shift de Baixa (LTS)

Temperatura (°C) 200
t vapor / t syngas 0.26

3.2.2. Absorvedora de CO,

Nesta etapa, o CO2 contido na corrente de processo € absorvido pelo fluxo
contracorrente da solucdo 30%w/w de MEA em torre absorvedora. O parametro
avaliado nesta operacao é a energia térmica gasta no processo de captura do diéxido de
carbono (GJ/t CO2) na etapa de regeneracdo do solvente (coluna de esgotamento).
Segundo PELLEGRINI (2009), a energia gasta no refervedor da stripper pode variar
entre 4 e 5 GJ/t CO2. Com base nisto, a analise se fundamentou na variacdo do numero de
estagios da coluna absorvedora que impactam a vazdo de recirculacdo (Figura 36)

necessaria para absorc¢édo de CO; e a eficiéncia de absorc¢ao (Figura 37).

4.50

10 14 18 20 22 24 27 30

N. de estagios

Figura 36 — Resposta de carga térmica no refervedor da coluna de regeneracao (GJ/tCO,) em

funcéo do nimero de estagios da absorvedora
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Figura 37 — Resposta eficiéncia de remocao de CO2 em fungdo do nimero de a variagao de estagios

da absorvedora

Pode-se observar que apesar do indicador GJ/t CO. ter se estabilizado com 18
estagios de absorgdo, a porcentagem de CO2 removido se aproxima dos 100% com 20
estagios. A Figura 38 mostra a sensibilidade da carga térmica do refervedor ao nimero

de estagios de regeneracao do solvente.
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Figura 38 - Variacao do indicador GJ/tCO, de acordo com a variacdo de estagios da retificadora
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Os resultados da analise de sensibilidade permitiram definir as condi¢des de

operacao reportadas na Tabela 6.

Tabela 6 — CondicGes de projeto 6timas para a unidade de Absorc¢éo de CO2

Unidade Absorvedora de CO2

Numero de estagios — Absorvedora 20
Numero de estagios — Retificadora 25
Indicador GJ / t CO2 4.35

3.2.1. Etapa de Metanagéo

A metanacdo tem como objetivo remover CO presente na corrente de H> para a
reacdo de NHs através da conversdo de CO em CH4 efetuada no reator metanador. Esta
conversdo tende a diminuir com o aumento de temperatura. Entretanto, ha limitacGes
cinéticas em baixas temperaturas devido a exotermicidade da reacdo. Segundo KANG e
LEE (2013), a reacdo de metanagdo tem uma baixa dependéncia com temperaturas
abaixo de 500°C, baseado em modelos de equilibrio. Ainda segundo os autores, o
aumento da pressao tende a melhorar a performance da reacdo. Contudo, a velocidade

da reacdo diminui a pressdes acima de 15 atm.
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Figura 39 - Rendimento da reacdo de metanacéo com a temperatura de reacao

A temperatura escolhida é a de saida do compressor do géas de topo da absorvedora,

visto que esta dentro da faixa apresentada na Figura 39 (213°C). A pressao escolhida é
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aproximadamente a mesma que a apresentada por KANG e LEE (2013). A Tabela 7

apresenta a selecdo de condicBes de projeto para a etapa de metanacao.

Tabela 7 - CondicBes 6timas para a operacéo de Metanacao

Metanacéo

Temperatura (°C)

Presséo (bar)

213
10

3.3 Fluxograma de Processo de Gaseificagdo de Bagaco de Cana e

Producéo de Amonia

A metodologia para a montagem da simulacao realizada no software ASPEN-HYSYS

seguiu o fluxo do processo, ou seja, interligando a etapa anterior ja convergida com a

etapa em desenvolvimento.

As condigdes operacionais dos principais equipamentos estdo resumidas nas Tabelas

8e09.

Tabela 8 - Condic¢des operacionais dos equipamentos — Planta de Aménia

Unidade Planta de Geragdo de Amonia
Bagaco 200 t/h
Gaseificador Pressao S
Temperatura 1036°C
Tipo Reator de Gibbs
Presséo 3,1 bar
Reator HTS TemNperatura 360°C
Vazdovapor  255t/h
Tipo Reator de equilibrio
Pressao 3,1 bar
Reator LTS Tem~peratura 200°C
Vazdovapor 126 t/h
Tipo Reator de equilibrio
Presséo 3,1 bar
Absorvedor de CO2 Temperatura  40°C
Solucdo MEA 4332 t/h
Pressao 10 bar
Metanador Temperatura 213°C
Tipo Reator de equilibrio
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Unidade Planta de Geracdo de Amdnia
Reator de Amonia Pressdo 160 bar

Temperatura  480°C (1°) 445°C (2°)

Tipo Reator de equilibrio

Tabela 9 - Condicdes operacionais dos equipamentos — Planta de Destilacdo Criogénica

Unidade Planta de Destilacdo Criogénica
~ Pressao 5,8 bar
Coluna de alta pressao
Temperatura -176,6 °C
. ~  Pressdo 1,3 bar
Coluna de baixa pressdo
Temperatura -193,6 °C
. Pressao 1,25 bar
Terceira coluna
Temperatura -184°C

a. Planta de geracdo de amonia

A primeira etapa na producdo de amodnia consiste em gaseificar o bagaco de cana-de
acucar (corrente Sugar Cane Bagasse) com o0s agentes gaseificantes oxigénio e vapor
d’agua (Figura 40). O oxigénio alimentado (corrente Oxygen inlet +-) provém de planta
criogénica de ar, apresentada no item b — Planta criogénica. Quanto ao vapor (corrente
Steam gasifier inlet++), este é gerado como vapor de média pressdo com o calor liberado
nos reatores de sintese de NHs. O SYNGAS produzido esta a uma temperatura de
1036,8°C.

>

Sugar .

cang i
bagasse Sggthems

Gasifier
# e

Steam
gasifier
inlet++

ny_gren zerof
inlet-+

Figura 40 - Fluxograma de simulacéo da etapa de gaseificacdo de bagaco de cana
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O SYNGAS recebe a seguir (Figura 41) uma corrente de quench de agua liquida
aguecida (corrente H20 HTS) com o objetivo de baixar a temperatura do gas de entrada
(corrente Synthesis &s +) do Reator Conversao de CO de Alta Temperatura (HTS) para
360°C, além de aumentar a quantidade de vapor d’agua na corrente, favorecendo o
deslocamento da reagdo WGS para maior producdo de CO2 e Hz no reator HTS (Reator
Shift Reactor (HTS)). Em seguida, o gas de saida do HTS (corrente HTS outlet) é resfriado
para 200°C utilizando o mesmo artificio de se misturar ao gas uma corrente de agua
liquida quente (corrente H20 LTS) de modo a se obter a temperatura ideal na entrada do
Reator de Conversdo de CO de baixa (Reator Shift Reactor (LTS)). O gas de saida do
reator LTS é entdo resfriado para 40°C utilizando um trocador de calor de contato direto
(Direct Contact HEX) com agua fria. A vantagem do uso deste tipo de trocador para este
processo esta na remocao de quase toda a agua contida na corrente de gés, ou seja, ao
mesmo tempo em que o gas é resfriado, a agua é removida do processo (corrente out
bottom), 4gua esta de certa utilidade pois esta sob pressao e aquecida (112°C e 3,1 bar).
Parte da agua de processo produzida (112°C e 3,1 bar) é utilizada na unidade de geracao
de vapor da secao de sintese de aménia (Figura 46).

Optou-se pelo esquema de contato direto com agua ao invés de circuitos de agua de
refrigeracdo tradicionais de grande vazao, pois isto permitiu obter um grande inventario
de 4gua quente em circuito fechado, capaz de: (i) esfriar o SYNGAS para WGS ao mesmo
tempo elevando a razdo H>0/CO para deslocar a conversdo WGS a Hy; (ii) transferir
parte do calor de sintese de NHz a gaseificacdo de bagaco melhorando a eficiéncia

termodinamica do processo.
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Figura 41 - Fluxograma de Simulacéo das Se¢Bes de Water Gas Shift

O gas rico em COz entra no fundo da coluna absorvedora em contra corrente com a
solucdo de MEA. A corrente de MEA possui uma concentracdo massica de 27%. O gas
pobre em CO2 (corrente Absorber outlet) atinge a especificacdo de absorcédo de 99,7 %
(base molar) de CO,, obtendo-se solucéo liquida rica em CO2 (corrente MEA rich) que é
aquecida para seguir para coluna regeneradora (T-100). A solucdo de MEA que sai pelo
fundo da regeneradora (corrente MEA lean), ja pobre em CO, é resfriada trocando calor
com a corrente de fundo da absorvedora e com um resfriador até atingir a temperatura
de 40°C (corrente MEA cooler), sendo a seguir pressurizada até 3,1 bar, fechando assim o
reciclo.

ApOs a etapa de absorcdo de CO2 ocorre a etapa de metanacdo (Figura 42), onde
vestigios de CO e CO. sdo convertidos em metano, para evitar envenenamento do
catalisador na sintese de amonia. A Figura 42 mostra que o Hz (corrente Absorber outlet)

é comprimido até 10bar e enviado para o reator de metanacao.
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Figura 42 - Fluxograma de simulacéo da etapa de absorc¢do de CO; e metanacao

O gés de processo (corrente Methanator outlet) passa pelo trem de compressao de Ho
até atingir a pressao de 160 bar (Figura 43).

19
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Figura 43 - Fluxograma de simulagéo do trem de compresséo de H; efluente do metanizador

A corrente de N2 obtida na planta de destilacdo criogénica de ar (descrita no item b)
(corrente Nitrogen--+) é misturada ao H> numa proporc¢ao de aproximadamente 3:1. Em
seguida, o gas é aquecido (corrente Mix stream) e entra no reator de sintese (Figura 44).
A conversao na saida é relativamente baixa, justificando o emprego de dois reatores. A
temperatura da corrente de saida do primeiro reator (corrente Ammonia converted) é de
450°C, sendo o géas de saida resfriado até 380°C para seguir para o segundo reator, que
alcanca conversdo de 20% aproximadamente. O gas € resfriado trocando calor com a
corrente de entrada do primeiro estagio do reator (corrente Ammonia converted-2). Em
seguida o gas perde temperatura através de bateria de resfriadores (corrente Ammonia
Cooled --), com integracdo energética nos casos possiveis, utilizando correntes frias do
processo, como o gas de reciclo do topo do separador (corrente Recycle ammonia 1) e a

corrente de amoénia liquida produzida (corrente Liquid Ammonia *).
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Figura 44 — Fluxograma de simulacéo da etapa de sintese de amdnia

Contudo, para atingir a temperatura requerida no vaso separador é necessario um
ciclo de refrigeracdo (Figura 45), no qual o fluido refrigerante é a prépria amonia.
Finalmente, esta corrente (corrente Ammonia cooled 3) € resfriada até -33°C seguindo
para o separador (Separator 4), cuja corrente de fundo — amonia liquida — (corrente
Liguid ammonia) é aquecida até 5°C e, em seguida, estocada. O gas de topo (basicamente
H> e N2 ndo convertidos) segue com 1,6% base massica de NHz como reciclo para o

primeiro estégio do reator de sintese de amdnia.
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O calor de reacdo liberado (reacéo de sintese € muito exotérmica) é aproveitado para
geracdo de vapor de média pressdo em varias condi¢Ges. A agua liquida de entrada
(corrente 22) estad na mesma condicdo da agua de processo gerada no trocador de
contato direto (112°C e 3,1bar). O vapor € produzido em trés niveis diferentes para
atingir a demanda da planta (Figura 46). O primeiro nivel gerado esta saturado a 7,5bar
de modo a suprir a necessidade do refervedor da coluna esgotadora de CO2 (corrente
30). O segundo nivel esta a 260°C e 7,5bar e servira o gaseificador (corrente 29). E o
altimo nivel esta a 360°C e 47bar e é utilizado para aquecer o oxigénio de gaseificacao

para condiciona-lo a condi¢do adequada na entrada do gaseificador (corrente 28).
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Figura 46 — Fluxograma de simula¢éo da geracéo de vapor
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b. Planta de destilacdo criogénica de ar

O processo desenvolvido usou como base o estudo feito por KOOIJMAN et al. 2006. A
primeira etapa (Figura 47) desta unidade € a compressdo do ar (corrente Air) para uma
pressdao de aproximadamente 6bar. O ar comprimido é filtrado, para remocdo de
impurezas. Este estudo ndo incluiu uma analise detalhada deste filtro e das impurezas
removidas. A composicdo apos esta etapa (corrente Filter outlet) é de 78% de N2, 21%
de Oz e 1% de Ar. Em seguida, parte do ar segue para o primeiro Cold Box da unidade e
parte é comprimida antes de seguir para o Cold Box. Nesta etapa, as correntes de
alimentacdo (correntes TO cold Box e Arcompcold) € resfriada, em trocador de

integracdo energética (LNG-100) com as correntes de produto de N2 (corrente 1-2) e O

Lﬁ“’
o

(corrente 2-2).
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Figura 47 — Fluxograma de simulag&o da etapa de condicionamento do ar alimentado a unidade de

destilacdo criogénica
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Parte do ar frio segue para a primeira coluna (corrente Air from CB), chamada coluna

de alta pressdo, e parte do ar comprido é expandida, baixando ainda mais sua
temperatura antes de seguir para a segunda coluna, chamada de coluna de baixa pressao
(corrente Air inlet). O gas de topo passa pelo condensador, o reboiler da coluna de alta
pressdo (superior) (corrente Overhead). A razdo de refluxo é de 0,6. O destilado e a
corrente de fundo da coluna perdem pressao nas respectivas valvulas expansoras,
baixando ainda mais a temperatura devido a efeito Joule-Thomson. As duas correntes
seguem para a segunda coluna, chamada coluna de baixa pressédo (T2 (LP)). No topo
desta coluna, é produzido N2 a 99,9%. Uma retirada lateral, rica em Oz e Ar, é enviada

para a terceira coluna.
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Figura 48 — Fluxograma de simulac¢éo da primeira etapa da destilacdo criogénica

A terceira coluna (T3) separa o oxigénio do argonio. Devido a carga desta coluna ser
bem menor (da ordem de 20%) que a carga da coluna principal de N2, e também devido
a temperatura de topo ser extremamente baixa, recorre-se a um esquema de bomba
térmica para prover o refluxo de topo simultaneamente com o aquecimento do fundo da
coluna pelo principio RVP (recompressao de vapor de topo). No RVP o vapor de topo é
comprimido (corrente To Condenser-2) fornecendo calor ao fundo da coluna (i.e,
refervedor) para aproveitar a temperatura alta da compressao (corrente To Reboiler Ar),
seguindo-se expansao Joule-Thomson para gerar o refluxo de topo frio. A corrente de

topo, rica em Ar, a seguir é resfriada através de uma sequencia complexa de integracdo
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energética (corrente ARGONE?2). Desta forma, argénio é produzido no topo da terceira

coluna com uma pureza de 99,5%. O fundo desta coluna (corrente FROM T3 TO T2)
retorna para a coluna de baixa pressdo como reciclo. A corrente de fundo (corrente
Bottom to CB) contém Oz a 99,9%.

Por fim as correntes de O2 e N2 trocam calor com as correntes de entrada de ar. As
duas correntes sdo comprimidas até condi¢bes de processo que serdo utilizadas na
planta de producéo de NHs (correntes Nitrogenio Produzido- e O2 to export) (Figuras 50
eb51).

As correntes de energia utilizadas nos refervedores e condensadores das trés
colunas estdo integradas internamente no processo. Esta integracdo detalhada esta
apresentada na Figura 49. As correntes de topo das trés colunas estdo representadas
como correntes de entrada neste esquematico e as correntes de saida sdo as correntes
de refluxo e produtos das colunas. Todas as propriedades e condi¢des dessas correntes

seguem com os mesmos valores do diagrama principal.
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Figura 49 - Fluxograma de simulacao da integracdo energética das colunas criogénicas
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CAPITULO 4 — Resultados Gerais

Este capitulo apresenta os resultados das principais correntes simuladas em
ambiente ASPEN HYSYS. As tabelas estdo divididas por sec¢des, adotadas no capitulo

anterior.

4.1 Planta de geracdo de amonia

A Tabela 10 apresenta os resultados da corrente de SYNGAS gerado na gaseificacdo e

o0 consumo de utilidade encontra-se na Tabela 11.

Tabela 10 — Resultados da etapa de Gaseificagéo

Corrente synthesis gas
Temperatura (°C) 1036.8
Presséo (bar) 31
Vazao massica (kg/h) 319114
Vazao molar (kgmol/h) 15763
Fracdo molar:

CcO 0.267
H2 0.279
CO, 0.155
CHa 0.000
H20 0.298

Tabela 11 — Consumo de utilidade da etapa de Gaseificacédo

Utilidade Consumo
Vapor (t/h) 44

Os resultados da Secdo WGS estdo apresentados na Tabela 12. Os consumos de

utilidades gastos nesta etapa do processo estdo detalhados na Tabela 13.
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Tabela 12 — Resultados da Secéo de Water Gas Shift

Corrente Saida HTS Saida LTS Gas resfriado
Temperatura (°C) 501.3 230 59.3
Presséo (bar) 31 31 31
Vazao massica (kg/h) 481 249 607 354 327 991
Vazédo molar (kgmol/h) 24763 31763 16 277
Fracdo molar:

CcO 0.034 0.001 0.002
H2 0.315 0271 0528
CO2 0.235 0.209 0.407
CHa 0.000 0.000 0.000
H20 0416 0.520 0.063

Tabela 13 — Consumo de utilidade das Sec¢des de Water Gas Shift

Utilidade Consumo
Vapor (t/h) 288
Agua de resfriamento (t/h) 2342

A Tabela 14 apresenta os resultados da etapa de absor¢do de CO2 e metanacao e 0s

consumos de utilidades gastas nesta etapa do processo estao detalhados na Tabela 15.

Tabela 14 — Resultados da etapa de Absorc¢éo de CO2 e Metanacéo

Corrente Saida Corrente CO; Saida
Absorvedora Metanadora

Temperatura (°C) 39.7 7.8 238.6
Presséo (bar) 3 2 10
Vazao massica (kg/h) 21771 290 662 21771
Vazao molar (kgmol/h) 8819 6629 8 756
Fracdo molar:

CcO 0.003 0.000 0.000

H2 0.975 0.000 0.970

CO2 0.001 0.998 0.000

CH4 0.000 0.000 0.004

H20 0.022 0.002 0.026
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Tabela 15 - Consumo de utilidade da etapa de Absorc¢éo de CO2 e Metanacgéo

Utilidade Consumo
Vapor (t/h) 457
Agua de resfriamento (t/h) 15666
Eletricidade (MW) 12,6

A corrente final de H> produzida na Planta de H> esta detalhada na Tabela 16. Os

consumos de utilidades na etapa de compressao do gas encontram-se na Tabela 17.

Tabela 16 — Resultados da etapa de compresséo de H;

Corrente Corrente de Hx
Temperatura (°C) 72.3
Presséo (bar) 160
Vazao massica (kg/h) 17814
Vazao molar (kgmol/h) 8537
Fracdo molar:

CO 0.000
H2 0.995
CO2 0.000
CHa 0.004
H20 0.001

Tabela 17 — Consumo de utilidade da etapa de compresséo de H»

Utilidade Consumo
Agua de resfriamento (t/h) 2343
Eletricidade (MW) 27,8

O resultado da etapa de sintese de NH3z esta apresentado na Tabela 18 enquanto os

consumos de utilidades gastas nesta etapa encontram-se na Tabela 19.




Resultados Gerais CAPITULO 4

Tabela 18 — Resultados da etapa de Sintese de Amdnia

Corrente Saida Reator  Saida Reator Amadnia
1 2 liquida
Temperatura (°C) 480 445 5
Presséo (bar) 160 159.5 157.3
Vazao massica (kg/h) 397 839 397 839 95509
Vazao molar (kgmol/h) 31429 30211 5624
Fracdo molar:
CcO 0.000 0.000 0.000
H2 0511 0471 0.004
CO2 0.000 0.000 0.000
CHa 0.034 0.036 0.004
H20 0.000 0.000 0.002
02 0.001 0.001 0.000
N2 0.302 0.294 0.001
Amobnia 0.152 0.198 0.988

Tabela 19 — Consumo de utilidade da etapa de Sintese de Amonia

Utilidade Consumo
Agua de resfriamento (t/h) 11891
Agua para geracéo de vapor (t/h) 118
Geracdo de calor nos reatores (MW) 56,2
Eletricidade (MW) 28,2

4.2 Planta de destilacéo criogénica de ar

A Tabela 20 apresenta os resultados da planta de destilacdo criogénica de ar. Os

consumos de utilidades gastas na planta estao detalhados na Tabela 21.

Tabela 20 - Resultados da planta de Destilacdo Criogénica de Ar

Corrente Oxigénio Nitrogénio Argbnio
Temperatura (°C) 300 45 -184.1
Presséo (bar) 6.3 164.5 125
Vazao massica (kg/h) 75216 81119 4112
Vazao molar (kgmol/h) 2349 2895 103
Fracdo molar:

02 0.999 0.0002 0.002
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Corrente Oxigénio Nitrogénio Argonio
N2 0.000 0.9998 0.003
Ar 0.001 0.000 0.995

Tabela 21 - Consumo de utilidade da planta de Destilacdo Criogénica de Ar

Utilidade Consumo
Agua de resfriamento (t/h) 3329
Vapor (t/h) 6,8
Utilidade fria (t/h) 627
Eletricidade (MWh) 50

4.3 Analise dos resultados

Os indicadores de processo para a Planta de Geragcdo de Amdnia encontram-se na
Tabela 22.

Tabela 22 - Indicadores utilizados para avaliacdo do processo — Planta de Geracdo de Amonia

Indicadores Valores
t SYNGAS / t bagaco 16
tH> / t bagago 009
t vapor gerado / t NHs 1.24
t NHs/ t bagaco 048
tCO2/ t NH3 304
t NHs/ t SYNGAS 03
Razéo H2/N2 205

Alguns indicadores calculados podem ser comparados e validados com informacdes
encontradas na literatura. Segundo LAU et al. (2003), o indicador “t SYNGAS/t bagaco” é
igual a 1,43 e “t H2/t bagaco” é 0,063, sendo valores relativamente proximos dos
resultados obtidos. Essa diferenca pode ser justificada devido as diferencas aqui
implementadas nas condi¢des operacionais do processo para producéo de Ho.

Outro indicador encontrado na literatura é “t vapor gerado/t NHs". Segundo UHDE
(2013) este valor esta na faixa 1,1 a 1,5 enquanto o valor calculado € 1,24. A Raz&o

H2/Nz2 calculada (2,95) apresenta o mesmo valor recomendado por UHDE (2013).
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A Tabelas 23 apresenta os indices técnicos do processo da Planta Criogénica de Ar.

Tabela 23 - Indicadores utilizados para avaliacdo do processo — Planta de Destilagdo Criogénica de

Ar

Indicadores Valores
t O,/ tar de entrada 0.23
t N,/ tar de entrada 0.76
t Ar / tar de entrada 0.01
MWh /10> 0.66
MWh 7 t N2 0.20
tH0/1t02 44.35
tH0/tN> 13.61
N. para exportacéo 164 t/h

Os indicadores de processo para planta de ar também apresentam resultados
satisfatorios. Segundo EIGA (2010), o consumo de energia gasto para producdo de N>
gasoso a 40bar é 0,24MWh/tN2. O valor apresentado (0,20) € inferior, visto que o
produto é fornecido a uma pressao superior (160bar), consumindo assim mais energia.
No caso da energia gasta para producdo de Oz gasoso a 40bar é 0,40MWh/t02, sendo
inferior ao valor calculado. O principal fator se deve a condicdo de saida, visto que a
pressdo no limite de bateria é 6,3 bar, consumindo menos energia para producao.

Os indicadores técnicos apresentados permitem avaliar a viabilidade técnica do
processo, entretanto faz-se necessario uma avaliacdo mais aprofundada do ponto de
vista energético. E neste cenario que o CAPITULO 5 — Andlise Exergética desenvolve

analise exergética completa para o processo aqui abordado.
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CAPITULO 5 — Anélise Exergética da Processo Integrado

Este Capitulo apresenta uma andlise de exergia baseada nos principios
termodinamicos para localizar as maiores perdas de exergia no processo. O
desenvolvimento foi feito com base na Primeira e Segunda Leis da Termodinamica e nos
principios de conservacao como, por exemplo, balanco de volume, balanco de entropia e

balanco de massa das espécies.

5.1 Definicdo de Exergia do Processo

Exergia pode ser definida como a quantidade méxima de trabalho a ser extraida a
partir de uma fonte com relagdo ao ambiente. Uma fonte se refere a qualquer acimulo
ou fluxo de energia que tem potencial de realizar trabalho em relacdo ao RAR, o
reservatério ambiental de referéncia. O RAR compreende a atmosfera ao nivel do mar,
em equilibrio interno, tendo coordenadas T;=298.15K, Py=1atm, Yx,"=0.765, Yo,°=0.205,
Ya’=0.009, Yh20°=0.0199, Yc02°=0.000389, etc. O RAR permite que trabalho seja
extraido a partir da fonte, desde que esta ndo esteja em equilibrio com ele, visto que o
RAR atua como reservatério térmico, mecanico e/ou quimico para a fonte. A fonte tem
capacidade de realizar trabalho, visto que esta fora de equilibrio com RAR e visto que
trabalho pode ser teoricamente realizado a partir de dois sistemas que ndo estejam em
equilibrio. A quantidade de trabalho maxima é realizada quando os sistemas equilibram
reversivelmente. Exergia é, portanto, uma nocéo associada a conjuncdo de uma fonte e
RAR (SIMPSON e EDWARDS, 2011).

Para substanciar a analise exergética a ser conduzida para o processo de producéo
de NHjs a partir de bagaco, sera abordada a definicdo formal de exergia para um Sistema
Aberto (SA), rigido (volume constante), em Regime Estacionario (RE) representado na
Figura 52. O sistema admite multiplas correntes materiais de entrada {F1, F, ... Fnts} € de

saida {Ki, Ky, ..., Knps}. O sistema interage com nc reservatorios de componentes {Ri, Ry,
...., Rnc}. O reservatorio de componente Ry tem volume constante e coordenadas Ty € u&.

Na interacdo do sistema com 0s Ry apenas 0 componente k é trocado em certa taxa,
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—

havendo simultaneamente um fluxo de energia =, entre sistema e reservatdrio em

associacdo a troca de massa. O sistema da Fig. 52, também interage com um
Reservatorio de Volume Ry na pressdo Py=l1atm e de entropia constante, e com o
Reservatorio de Calor Ambiental Ry na temperatura Tp=298.15K e de volume constante.
As interacbes com Ry e Ry sdo limitadas, respectivamente, a apenas trocas de volume
adiabaticas (envolvendo trabalho W, ) e de calor (Q0 ). O RAR deve ser entendido como

a unido dos reservatérios R, Ry, ...., Rne, Ry, Ry, todos a Ty e Py e potenciais quimicos de

espécies em u& como mostrado na Eq. (5.1):

nc

RAR=Ry URy Ul Ry (5.1)

k
Desta forma, o Sistema interage com o RAR apenas, recebendo suas correntes de
entrada e gerando as de saida, produzindo (ou consumindo) o efeito de trabalho
mecanico W . Na Fig. 52 todas as trocas de energia entre o Sistema e 0s reservatorios so

entendidas do ponto de vista do Sistema (trabalho positivo se produzido; calor positivo

se recebido; taxa de mols positiva se recebida, etc).

Sistema

Estado Estacionario

Figura 52 - Fluxo de calor, trabalho e energia do ponto de vista do sistema
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A Primeira Lei da Termodinamica escrita para o Sistema da Fig. 52, estabelece que:

nps o nfs o nc ) ) )
D KjHy, =X FjHe + > 5y +Qq ~W -V (5.2)
i i k=1

Utilizando-se a forma diferencial da Energia Interna (conhecida como Relagéo

Fundamental), as equacdes de operacdo dos reservatorios sao:

U(R\/):_PO\/(R\/):WV s(R) g (5.3b)
U(Rk)zToS(Rk)+u8N|£Rk)Z—Ek (k=1..nc) (5.3c)

Substituindo-se Egs. (5.3) na Eq.(5.2), obtém-se a Eq. (5.4) expressando a Primeira

Lei para o SA em termos de taxas de variacdo de propriedades de reservatérios:

nps . nfs . ‘(R.) nc (R) nc 0 (R) . (R)) .
ZKJ'HKJ‘ZFJ'HFJJFTO(S S kj+2“kak —RVI =W (54)
j i k=1 k=1

Como o volume total do Universo € constante, a taxa de criacdo de volume é nula:

) ) ) ) nc nfs nps o

@ =V VR VRIS VRISTEVE +> KV =0 (5.5)

k=1 k k
onde VS =0 , vRI g v(R) g

Portanto,
(R nfs B nps -

VIR =S RV Y Ky Vg (5.6)

k k

Substituindo-se a Eq. (5.6) na Eq. (5.4), obtém-se a Eq. (5.7):
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nfs

nc
ZKJ'(WK.+P0\/_K.)_2Fj(|TF.+P0\/_F.)+TO(S.(RH)+ZS.(RI()]
j J J J J J k:1 (5.7)

nc

. Rk .

3 wdN{RD =W
k=1

Analogamente, o balango de entropia na Fig. 52 permite definir a taxa de criacdo da

entropia do Universo como:

. . . . nc nfs . nps .
Qg =8 +8RIL(RI LRI FiSe +3 K S (58)
k=1 ] ]
onde SRl =—Qy/7, , s®RI=0 | S =0 {RE
Portanto
. . nc nps . nfs
o :S(RH)+ZS(Rk)+ZKjSKj _ZFJSFJ- (5.9)
k=1 ] ]

Analogamente, a taxa de criacdo de espécie k no Universo é:

nfs nps
. . S . Rk
Q, =N 4 N{ )—ZFijFj + 2K Vi, (5.10)
J J

Embora haja reacdes quimicas no Sistema (que alterardo as quantidades de espécie k

no Universo, ie. €2, #0) sera admitido £, =0. Pode-se mostrar que isto ndo afetara o

resultado final da definicdo de exergia desde que os Reservatérios de Componentes {R,
Rz, ...., Rnc} €stejam em Equilibrio Quimico entre si. E eles est&o, posto que, como dito
acima, o RAR é a unido de todos os reservatorios na Fig. 52 (Eq. (5.1)) e dentro do RAR
tudo esta em Equilibrio. Portanto os reservatérios {Ri, Ry,....,R.} estdo equilibrados
guimicamente de forma a serem unidos pacificamente na criagdo do RAR. Isto permite
que, havendo reacdo quimica no Sistema (destruindo ou criando espécies no Universo),
no interior dos reservatorios de espécies envolvidos, as moléculas respectivas sejam
criadas ou destruidas reversamente sob equilibrio quimico (i.e. sem criar entropia ou
destruir exergia) de modo a compensar as variacdes quimicas observadas no Sistema.

Isto fara com que néo haja variac6es nos respectivos inventarios no Universo; portanto
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é valido usar €, =0 para k = 1...nc pois é endossado, nas aplicacbes aqui conduzidas,

que os reservatorios {Ri, Ry,....,Rnc} €stdo equilibrados quimicamente, ndo sendo possivel
obter poténcia mecéanica apenas com eles. Usando-se assim, na Eq. (5.10), os termos

seguintes:

Q=0 , NY=0{RE

Resulta para a espécie k:

nfs nps

. Rk
N{ ):ZFijFj - 2K Vi, (5.11)
J J

Substituindo-se as Egs. (5.9) e (5.11) em (5.7), obtém-se a expressdo da poténcia

mecanica exportada pelo SA:

~nps . . B nc
-W ZZK{H k, TPV, —ToSk, _Z:ungKj]
) =t (5.12)

nfs nc
J— _ — 0 .
i k=1

O méaximo trabalho é realizado quando interacdes entre o Sistema SA e 0s outros

corpos na Fig. 52 ocorrem reversivelmente; ou seja, ndo ha criacdo de entropia no
Universo (g =0). Substituindo-se 25 =0 na Eq. (5.12) obtém-se a Eg. (5.13)

referente a maxima taxa de producéo de trabalho que € possivel pelo SA em RE:

nps nc
| MAX o Vi S 0
-W :ZK{HKj + PV, =ToSk, _Z:ukYkKj]
' k=1

. (5.13)

nfs

nc
o Vi 3 0
—ZFJ{HFJ. +PoVE, = ToSE, —ZﬂkYij]
j k=1

A diferenca entre as taxas de exergia de entrada e de saida no Sistema €, por

definicdo no Cap. 2, a maxima taxa realizavel de trabalho. Sendo assim, a Eq. (5.13)
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sugere automaticamente a definicdo de taxas de exergia de entrada e de saida,

associadas aos termos das correntes de entrada e saida, como nas Egs. (5.14) e (5.15):

nfs nc
; o V2 s 0
Bentrada = 0, Fj (H F +PVe ~ToSe — 2 muYie j (5.14)
j k=1
, nps [ _ e
Bsaiga = 0 K| Hk, +PoVk, —~ToSk, = 2 akYix, (5.15)
j k=1
4B = Bssiga — Bentrada (5.16)
AB = W M (5.17)

A defini¢do de Trabalho Perdido vem pela Eqg. (5.18):

W Lost :W MAX _W (518)

Subtraindo-se Egs. (5.12) e (5.13), e usando-se Eq. (5.18), obtém-se:

W LOST == TOQS (519)

Em palavras, a taxa de trabalho perdido € igual a taxa total da criacdo de entropia do
Universo multiplicada pela temperatura do RAR. A entropia criada, apesar de
indestrutivel, é a taxa de trabalho perdido e corresponde justamente a taxa de calor
absorvido pelo mesmo RAR (visto pela unid&o na Eq. (5.1)). Em outras palavras, a
entropia criada pela irreversibilidade do Sistema, ndo se acumula dentro dele (ja que ele
opera em RE) nem nas correntes envolvidas que tém transicOes especificadas na Fig. 52,
mas sim no ambiente, i.e. no RAR. Esta taxa de trabalho perdido serve apenas para
esquentar o RAR sendo também a taxa de perda de exergia do Universo que nado é
convertida em trabalho, denominada “exergia destruida”. Portanto, quanto mais
irreversivel € o modo de operacdo do Sistema da Fig. 52, maior € o grau de aquecimento
do RAR, ou seja, do ambiente.

A definicao de eficiéncia exergética utilizada em processos que nao sao especificos de

geracdo de energia, ou seja, processos quimicos como colunas de destilacdo, reatores,
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bombas, trocadores de calor, compressores, entre outros, é baseada no fato de que a
destruicdo de exergia é equivalente a perda de trabalho atil (ou aumento do trabalho
mecanico consumido). Utilizando-se a Eq. (2.26), tem-se a seguinte versao para calculo

da eficiéncia exergética do processo da Fig. 52:

W )
BSaida + BSaida

n% = * 100 (2.26)

BEntrada + BEntrada

nfs nc nwi
> 5 0 va c 4 Recebid
Bentrada + B\IIE\{entrada = Z Fi {H F T I:)OVFJ. _TOSFJ. - Z,UI(()Yij ]"‘ ZMJ ecendo (5.20)

J k=1 j=1

nps nc nwe
: JW o v S 0  Produzid
Bsaida + Bsada = KJ{H K, +PoVi, ~ToSk, = 2 Ak, )Jr D Wy roduAde (5.21)
j k=1 k=1

onde nwi, nwe sdo 0s nimeros de poténcias (kW) importadas e exportadas pelo Sistema.

E possivel ver que os termos nas Egs. (5.14) e (5.15) correspondem a definicdo de
exergia utilizada na Literatura nas Eqgs. (2.18), (2.19) e (2.22), quando se generaliza para
varias correntes de entrada e de saida do processo. Também o termo de trabalho

perdido na Eq. (5.19) é dado na Eq. (2.24c¢) no formato habitual da Literatura.

5.1.1.  Potenciais Quimicos no Reservatorio Ambiental de Referéncia

Como mostrado nas Eqgs. (5.20) e (5.21) potenciais quimicos das espécies nas
condi¢des do RAR ou em equilibrio com o RAR (uf(’) devem ser calculados para fins de

anélise exergética. Todavia somente sdo necessarios tais valores de propriedades para
as espécies que frequentam as correntes de entrada e de saida do processo. Isto quer
dizer que ndo € necessario buscar tais propriedades para espécies que residem em
inventarios circulantes internos, como MEA que é residente no loop de absorcéo de CO,
desde que, como colocado nas premissas do trabalho nos Caps. 3, ndo haja make-up
expressivo associado a espécie e que qualquer contorno fechado tracado para anélise

exergética inclua totalmente tal loop de MEA.
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Portanto, em Gltima anélise é necessario calcular-se uf(’ para as seguintes espécies:

N2, O2, Ar, CO2, H20, CHa4, CO, Hz, NH3, CéH1206 (bagaco). Ora, como ja mostrado na Eq.
(2.20), tem-se a expressdo deste potencial para as espécies que realmente frequentam a

atmosfera como N, O2, Ar, CO2, H20, restando apenas definir as condi¢es de fragdo
molar das mesmas na fase vapor do RAR (Yi0 ). Estas fracGes molares foram escolhidas

conforme a coluna 2 na Tabela 22 que corespondem a uma atmosfera a 25°C e 1atm com
2%mol de H20 (i.e. ndo totalmente saturada em H>0, j& que no planeta Terra a umidade
do ar varia de 0% a 5%mol ao nivel do mar, sendo mais comuns 0s niveis de menor

umidade). Para estas cinco espécies tem-se a Eq. (2.20):
u = °(To,Py )+ RTp InY;° (2.20)

Na Eq. (2.20) o termo uif 'O(TO,PO) devera ser calculado pelo simulador ASPEN-

HYSYS de modo que os célculos tenham coeréncia em termos de referéncia
termodinadmica e com os demais resultados simulados. Isto foi feito definindo-se
correntes puras para cada uma das espécies Nz 0z Ar, CO2 em

Tp =298.15K , Py =1atm, condicdo esta que € praticamente de gas ideal. Com as
entalpias e entropias destas correntes puras calculadas por ASPEN-HYSYS foram

gerados 0s respectivos uif 'O(TO ,Py) comakq. (5.22):

1t °(To Py ) = H(i Puro,Tg,Py ) ~ToS(i Puro,Ty,Py) (i= Nz, Oz, Ar, CO2) (5.22)

Para H2O que ndo seria reconhecida por ASPEN-HYSYS como gas ideal puro a

To =298.15K , By =1atm, foi necessario criar uma corrente de H2O pura a
Tp =298.15K , P =0.01latm, condi¢do esta em que H2O é legitimamente um gas ideal
puro estavel, obtendo-se a Eq. (5.23). Em seguida chega-se a uif 'O(TO ,Py ), para (i=H20),

pela transicéo isotérmica de gas ideal puro na Eq. (5.24):
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1" (To 0.01atm) = H(i Puro, Ty 0.01atm) —ToS(i Puro,T, 0.01atm)  (i=H.0)
(5.23)

latm
0.01latm

1 2(To. Py ) = 1 (To 0.01atm) + RT, ln[ ] = ;' (To 0.01atm) + RT, In(100)

(5.24)

Os valores obtidos para ug para as espécies reais do RAR, N2, Oz, Ar, CO2, H20, sdo

mostradas na Tabela 24.

Tabela 24 — Potencial Quimico RAR de Espécies Reais na Atmosfera
em T,=298.15K, Py=1atm=1.013bar

Espécie | Fragdo molar | i [0(To Ry) | ) i °(To Ry) | ]

no RAR (kJ /' mol) (kJ /' mol) (kJ /' mol)
N, 0.765195 -44.1638 -0.6634 -44.8272
0, 0.205264 -43.2313 -3.9251 -47.1664
H.0 0.019999 -292.7103 -9.6972 -302.4075
Ar 0.009153 -35.7575 -11.6348 -47.3923
CO, 0.000389 -445,2011 -19.4635 -464.6646

Como discutido anteriormente, os problemas aqui trabalhados envolvem também
espécies que nao estdo fisicamente na atmosfera ou no ambiente ao nivel do mar como
CH4, CO, Hz, NH3, CsH1206 (bagaco). O potencial quimico de referéncia ug destas 5

Gltimas espécies k sdo calculados em termos de valores equivalentes dados em
equilibrio quimico com os potenciais das espécies que frequentam a atmosfera
planetaria (N2, Oz, Ar, CO,, H20) através de reagdes quimicas capazes de formar as
espécies CHa, CO, H2, NH3z, CsH1206 partindo-se somente das espécies RAR (N2, Oz, Ar,

CO2, H20), como visto nas Egs. (5.25). Quando uma espécie ndo existente na atmosfera
tem o seu potencial RAR equivalente ug determinado desta forma, ela pode agora

participar da sintese das demais, como ocorreu em (5.25) com H, e CO que participaram

da criacdo RAR de CHa, NH3 e CeH120s.
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H,(9)+0,(8) =H.0(0)

CO(g) +0,(9) =CO, (9)
C.H,.04(9) = 6C0(g) + 6H, (g) (525)
N.(9)+3H, (9) = 2NH,(0)

CH,(g) +0,(g) =CO(g) + 2H, (9)

A partir das equacdes quimicas nas Egs. (5.25), os potencias ug sdo tirados com

Equilibrio Quimico a Ty = 298.15K , Py = 1atm com aqueles da Tabela 24. Isto da origem

as Egs. (5.26), sendo os valores calculados para os potenciais dos compostos

originalmente n&do existentes na atmosfera, mas que, com estes valores, estdo

posicionados em equilibrio com o0 RAR, e portanto, passam a existir no RAR com estes

valores de potenciais. Estes valores sdo mostrados na Tabela 25:

0 0 1 0
Hy, =HH,0 —Eﬂo2
o _0o 190
Hco = Heo, 75 Ho, (5.26)

0 a0 0
MC,H 0, =BHtco +6uy,

0 1o ,3 0
= — + —
HNH, 2/uN2 2/”H2
0o _,0 .50 10
HMCH, = Hco T 2HH, 5 Ho,

Destaca-se que esta abordagem de andlise exergética exige o uso de potenciais

qguimicos nos estados de referéncia RAR (ug), sendo este 0 ponto normalmente mais

nebuloso da utilizagdo do conceito de exergia. A ressalva que se faz € que quando se

utiliza um simulador, no caso deste estudo o ASPEN HYSYS, é de extrema importancia

garantir que as bases utilizadas em todas as propriedades, entalpia, entropia e potencial
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quimico, por exemplo, sejam compativeis. E digno de nota que a entropia gerada pelo
simulador de processos empregado (ASPEN HYSYS) se baseia na Terceira Lei da
Termodinédmica (i.e. substancias tém entropia nula a OK em determinado estado
cristalino), enquanto o célculo de entalpias segue como referencia os elementos
formadores com entalpia nula em condi¢des padréo a 25°C e latm. Sdo, portanto, dois
referenciais distintos que devem ser manipulados com cuidado, devendo o calculo de
potenciais quimicos permanecer na mesma base mista. Isto foi garantido ao fazer-se as

simulagdes de correntes de gases puros nas Egs. (5.22) a (5.24) para calcular potenciais
ug para Nz, Oz, Ar, CO2, H20. Como estas espécies estdo na base do célculo de todas as

demais (CH4, CO, H2, NHs, CeH1206), este cuidado permitiu que todo o célculo
subsequente tenha coeréncia e fidedignidade.

A prova final desta coeréncia é que todas as correntes materiais tenham suas taxas
de exergia (em kW) como nUmeros positivos que tendem a ser maiores para as
correntes de grande vazdo e com recurso energético capaz de ser liberado como
trabalho, como as correntes de bagaco, SYNGAS, H. e NHs. Pela razdo oposta, correntes
de CO2 e H20 (especialmente liquida) devem apresentar taxas baixas de exergia em kW.
Outro atestado de coeréncia diz respeito ao fato de que o caudal de exergia deve
esvair-se a jusante do processamento a partir de um ponto considerado, ja que

exergia inevitavelmente é destruida ao longo de qualquer processamento industrial real.

Tabela 25 - Potencial Quimico RAR para Espécies Ndo Presentes na Atmosfera (via Eq. (5.26))

Espécie ul

(kJ /' mol)
CH4 -975.1468
H, -278.8243
CO -441.0814
CeH1206 -4319.4342
NH3 -440.65005
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5.2 Resultados da analise exergética

Com base nas Egs. (5.14), (5.15), (2.26), (5.20) e (5.21), e nos potenciais quimicos
RAR apresentados nas Tabelas 24 e 25, é possivel obter-se as taxas de exergia (kW) das
correntes de entrada e saida do processo integrado analisado.

Em cada corrente processada para célculo de exergia via Eq. (5.14) e (5.15), deve-se
extrair de ASPEN-HYSYS os seguintes valores de propriedades e coordenadas do

fluxograma de simulacéo devidamente convergido:

e Vazdo em kgmol/s

e FracOes molares de componentes Yy
e Entalpia molar em ki/kgmol

e Entropia molar em ki/kgmol. K

e Volume molar em m3/kgmol

e Taxas molares de componentes Ny em kgmol/s

Além destes valores, devem também ser extraidos do fluxograma ASPEN-HYSYS as
taxas de energia mecéanica (poténcias em kW) associadas a maquinas de fluxo (no caso
existem apenas bombas e compressores) pois estes termos sdo equivalentes a correntes
de exergia pura que devem ser levados em conta na contabilidade de eficiéncia como na
Eq. (2.26). Em seguida, de posse das Tabelas 24 e 25, uma planilha MS-Excel executa 0s
calculos gerando as taxas de exergia de cada corrente em kW.

O processo foi divido em blocos de sub-unidades: gaseificacdo, WGS, absorc¢do de
CO2, metanador, trem de compressao, sintese de NH3 e destilacdo criogénica de ar.

Com o proposito de facilitar a avaliacéo, figuras de cada sec¢do sdo apresentadas com
destaque para as correntes de entrada e saida de cada bloco do processo. As cores

marcadas em vermelho representam as entradas e, em verde, as saida.
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5.2.1.

Gaseificagdo

Os resultados obtidos da unidade de gaseificacdo estdo apresentados na Tabela 26.

As correntes de entrada e saida estéo identificadas na Figura 53.

Tabela 26 — Resultados da andlise exergética para a unidade de Gaseificacao

Correntes H S Vazdo Vv 2 Nt H-ToS +PyV -
do (kJ/kgmol) (ki/kgmol.K) (kgmol/s) (m3/kgmol) Fluxo (kW) b Nk.,uko
Processo Fluxo (kW)

Sugar cane -1.3E+06 -20.9 031 0.06 -1.3E+06 9.3E+05
bagasse
Steam -2.3E+05 128.1 0.68 570 -2.1E+05 2.1E+04
gasifier
inlet++
Oxygen 8.4E+03 149.7 0.65 757 -3.1E+04 7.6E+03
inlet-+
synthesis -1.3E+05 198.1 4.38 35.15 -1.6E+06 7.7E+05
gas

Sugar

cane :

bagasse Sggthes's

> Gasifier
q G
gasifier
inlet++
zero1

Ox?g'en
inlet-+

J)

Figura 53 — Analise exergética — gaseificador
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5.2.2. Reator de Shift

Os resultados obtidos da unidade WGS estdo apresentados na Tabela 27. As

correntes de entrada e saida estdo identificadas na Figura 54.

Tabela 27 — Resultados da andlise exergética para a unidade WGS

Correntes H S Flow Vv Z Nt H-ToS +PyV -
do (kJ/kgmol) (ki/kgmol.K) (kgmol/s) (m3/kgmol) Fluxo (kW) b Nk.,uko

Processo Fluxo (kW)
synthesis -1.3E+05 198.1 438 35.15 -1.6E+06 7.7E+05
gas
H20 HTS -2.7E+05 84.6 250 0.02 -7.6E+05 5.7E+03
H20 LTS -2.7E+05 84.6 194 0.02 -5.9E+05 4.4E+03
H20 ABS -2.9E+05 56.3 36.11 0.02 -1.1E+07 7.0E+03
out bottom -2.8E+05 73.8 40.41 0.02 -1.2E+07 4.1E+04
out top -1.7E+05 148.0 452 8.89 -1.6E+06 6.3E+05

HTS
Shit  outiet

MIX-100
MIX-103
zero
3 Direct
7ero contact
HEX

H20
ABS

Figura 54 — Analise exergética - reagao de shift
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5.2.3.  Analise exergeética - absorcdo de CO, e metanador

Os resultados obtidos da unidade de absorcdo de CO2 e metanador estdo
apresentados na Tabela 28. A Tabela 29 mostra as taxas de exergia associadas a
correntes de poténcia mecéanica referente a compressores e bombas que sdo correntes

de exergia pura. As correntes de entrada e saida estdo identificadas na Figura 55.

Tabela 28 — Resultados da andlise exergética para a unidade de absorc¢ao de CO, e metanador

Correntes H S Flow Vv 2 Nt H-ToS +PyV -
do (kJ/kgmol) (ki/kgmol.K) (kgmol/s) (m3/kgmol) Fluxo (kW) b Nk.,uko

Processo Fluxo (kW)
out top -1.7E+05 148.0 452 8.89 -1.6E+06 6.3E+05
H20 5 -2.9E+05 56.3 169.43 0.02 -5.1E+07 3.2E+04
20 -2.4E+05 169.8 7.05 4.68 -2.1E+06 1.1E+05
18 -2.9E+05 56.3 72.14 0.02 -2.2E+07 1.4E+04
Methanator  -4.4E+02 122.3 243 4.27 -6.9E+05 6.0E+05
outlet
H20 5* -2.8E+05 60.0 169.43 0.02 -5.1E+07 4.3E+04
21 -2.8E+05 84.3 7.05 0.02 -2.1E+06 1.6E+04
19 -2.8E+05 60.0 72.14 0.02 -2.2E+07 1.3E+04
CO2 outlet -3.9E+05 164.6 184 11,52 -8.6E+05 4.4E+04

Tabela 29 - Resultados exergéticos para correntes de poténcia na absorcao de CO, e metanador

Correntes  Taxa Exergia

de Energia (kW)
Q-109 1.2E+04
Q-107 3.3E+02
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out
top

Figura 55 — Analise exergética — absorcéo de CO, e metanador
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5.2.4. Trem de compressao de H,

Os resultados da unidade de compressdo de H» estdo apresentados na Tabela 30. A
Tabela 31 mostra as taxas de exergia através de correntes de poténcia mecanica de

compressores e bombas. As corentes de entrada e saida sdo identificadas na Figura 56.

Tabela 30 — Resultados da andlise exergética para a unidade de compressao de H;

Correntes H S Flow Vv 2 Nt H-ToS +PoV -
do (kJ/kgmol) (ki/kgmol.K) (kgmol/s) (m3/kgmol) Fluxo (kW) b Nk.,uko
Processo Fluxo (kW)
Methanator  -4.4E+02 122.3 243 4.27 -6.9E+05 6.0E+05
outlet
H20 6 -2.9E+05 56.3 13.13 0.02 -4,0E+06 2.5E+03
H20 7 -2.9E+05 56.3 8.67 0.02 -2.7E+06 1.7E+03
H20 8 -2.9E+05 56.3 8.43 0.02 -2.6E+06 1.6E+03
H209 -2.9E+05 56.3 5.89 0.02 -1.8E+06 1.1E+03
H20 6* -2.8E+05 60.0 13.13 0.02 -4,0E+06 3.4E+03
51 -2.8E+05 58.7 0.04 0.02 -1.2E+04 9.7E+00
H20 7* -2.8E+05 60.0 8.67 0.02 -2.6E+06 2.2E+03
Separator -2.8E+05 58.7 0.01 0.02 -4.4E+03 4.2E+00
bottom 2
H20 8* -2.8E+05 60.0 8.43 0.02 -2.6E+06 2.1E+03
Separator -2.8E+05 58.7 0.01 0.02 -1.7E+03 2.2E+00
bottom 3
H20 9* -2.8E+05 60.0 5.89 0.02 -1.8E+06 1.5E+03
Top SepL -2.8E+05 58.6 0.00 0.02 -5.2E+02 9.7E-01
Hydrogen 8.4E+02 854 237 0.19 -6.7E+05 6.1E+05

Tabela 31 — Resultados exergéticos para correntes de poténcia de compressao de H,

Correntes Taxa Exergia

de Energia (kW)
Q-104 9.5E+03
Q-106 9.6E+03
Power 2 6.8E+03
Power2 1.9E+03
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Methanator

pressed
e2

338

Figura 56 — Analise exergética — absorcéo de CO, e metanador
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5.2.5. Sintese de Amoénia

Os resultados obtidos da unidade de sintese de amonia estdo apresentados na Tabela
32. A Tabela 33 mostra as taxas de exergia associadas a correntes de poténcia mecéanica

de compressores e bombas.

Tabela 32 — Resultados da andlise exergética para a unidade de sintese de amonia

Correntes H S Flow Vv 2 Nt H-ToS +PoV -
do (kJ/kgmol) (ki/kgmol.K) (kgmol/s) (m3/kgmol) Fluxo (kW) b Nk.,uko
Processo Fluxo (kW)
Hydrogen 8.4E+02 85.4 2.37 0.19 -6.7E+05 6.1E+05
Nitrogen--+  -2.1E+02 105.3 0.80 0.16 -3.6E+04 1.1E+04
H20 10 -2.9E+05 56.3 91.84 0.02 -2.8E+07 1.8E+04
13 -2.9E+05 56.3 25.87 0.02 -7.8E+06 4.9E+03
22 -2.8E+05 738 1.83 0.02 -5.5E+05 1.9E+03
12 -2.9E+05 56.3 4.89 0.02 -1.5E+06 9.3E+02
33 -2.9E+05 56.3 8.88 0.02 -2.7E+06 1.7E+03
35 -2.9E+05 575 51.88 0.02 -1.6E+07 1.1E+04
Liquid -6.8E+04 755 156 0.03 -6.9E+05 5.5E+05
Ammonia
hex
H20 10* -2.8E+05 60.0 91.84 0.02 -2.8E+07 2.3E+04
14 -2.8E+05 60.0 25.87 0.02 -7.8E+06 6.6E+03
30 -24E+05 169.8 1.04 4.68 -3.2E+05 1.6E+04
29 -2.3E+05 176.7 0.68 577 -2.1E+05 1.1E+04
28 -2.3E+05 166.4 0.11 1.03 -3.2E+04 2.2E+03
17 -2.8E+05 60.0 4.89 0.02 -1.5E+06 1.2E+03
34 -2.8E+05 60.0 8.88 0.02 -2.7E+06 2.3E+03
36 -2.8E+05 60.0 51.88 0.02 -1.6E+07 1.3E+04

Tabela 33 — Resultados exergéticos para correntes de poténcia mecénica na sintese de amoénia

Correntes Taxa Exergia

de Energia (kW)

Power 3.2E+02
Q-111 1.6E+01
Q-110 1.0E+01
Q-108 1.1E+04
Q-115 9.8E+03
Q-116 6.7E+03
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Essa unidade de processo esta divida em trés etapas. A primeira consiste na unidade

principal em que aménia é gerada (Figura 57).

S

¥

Figura 57 — Analise exergética — sintese de amdnia

A corrente térmica utilizada para refrigerar aamonia no LNG-101 é fornecida por um

41

ciclo de refrigeracdo. Os fluxos de entrada e saida estao destacados na Figura 58.

#
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RCY-S AMNOng
W 43
Pyl Saparsior
Amerona — Amenons 4
Cocled - LNG-101 cooled 3

Figura 58 — Analise exergética - ciclo de refrigeracdo de NHs

As correntes térmicas geradas nos dois reatores de sintese de amonia sdo utilizadas para

geracdo de vapor. Sdo gerados trés niveis diferentes de vapor de média pressdo de modo a

atender as necessidades de vapor da unidade (Figura 59).
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Figura 59 — Analise exergética — geracéo de vapor
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5.2.6. Destilagdo Criogénica do ar

Os resultados da planta de destilacdo de ar envolvem grande integracdo energética
das correntes internas do processo. O alto grau de integracdo dificulta a convergéncia
numérica da simulacdo. Assim, o estudo de integracdo energética foi realizado em
diagrama separado da simulacdo principal, de modo que todas as correntes exibissem
seus respectivos pares, nas mesmas condicgoes e propriedades. Contudo, para condensar
totalmente os produtos criogénicos de topo, obtendo-se as mesmas condic¢des simuladas
nas colunas de destilacio, recorreu-se a uma corrente de utilidade fria. E neste cenario

gue resultados sédo apresentados nas Tabelas 34 e 35.

Tabela 34 — Resultados da andlise exergética para a unidade de destilacéo criogénica do ar

Correntes H S Flow Vv Z Nt H-ToS +PoV -

do Processo (kl/kgmol) (kJ/kgmol.K) (kgmol/s) (m3/kgmol) Fluxo (kW) b Nk.,uko
Fluxo (kW)

Air -8.4E+00 118.2 311 24.45 -1.6E+05 5.6E+04
H20 8 -2.9E+05 56.3 15.78 0.02 -4.8E+06 3.0E+03
H20 for air -2.9E+05 56.3 11.26 0.02 -3.4E+06 2.1E+03
H20_ar -2.9E+05 56.3 10.04 0.02 -3.0E+06 1.9E+03
H20 TO 02 -2.3E+05 166.4 011 1.03 -3.2E+04 2.2E+03
IN
H20 int -2.9E+05 56.3 4.37 0.02 -1.3E+06 8.3E+02
CompN2c
H20 int N2 -2.9E+05 56.3 414 0.02 -1.3E+06 7.9E+02
2
H20 -2.9E+05 56.3 391 0.02 -1.2E+06 7.4E+02
intcooler N2
H20 int N2 -2.9E+05 56.3 184 0.02 -5.6E+05 1.04E+02
e
Utilidade -1.2E+04 38.3 454.66 0.03 -2.0E+07 9.8E+06
Fria IN
Oxygen 8.4E+03 149.7 0.65 757 -3.1E+04 7.6E+03
inlet--
Nitrogen--+ -2.1E+02 105.3 0.81 0.16 -3.6E+04 1.1E+04
ARGONE -1.1E+04 221 0.03 0.03 -1.4E+03 8.6E+02
SURPLUSDE  -1.4E+03 134.6 162 7.34 -7.3E+04 6.6E+03
N2
H20_Ar-out -2.8E+05 58.7 10.04 0.02 -3.0E+06 2.3E+03
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Correntes H S Flow Vv 2 Nt H-ToS +PyV -

do Processo (klJ/kgmol) (kJ/kgmol.K) (kgmol/s) (m3/kgmol) Fluxo (kW) b Nk.,uko
Fluxo (kW)

Steam for -2.8E+05 60.0 11.26 0.02 -3.4E+06 2.9E+03
air
H20 9 -2.8E+05 58.7 15.78 0.02 -4,8E+06 3.6E+03
H20 TO 02 -2.8E+05 63.0 011 0.02 -3.2E+04 4. 7E+01
ouT
H20 int -2.8E+05 58.8 4.37 0.02 -1.3E+06 9.9E+02
CompN2c
H20 -2.8E+05 58.7 391 0.02 -1.2E+06 8.9E+02
intercooler
N2 out
H20 int N2 -2.8E+05 58.7 414 0.02 -1.3E+06 9.4E+02
2 out
H20 int N2 -2.8E+05 60.0 184 0.02 -5.6E+05 4. 7E+02
*4
Utilidade -1.2E+04 38.6 454.66 0.04 -2.0E+07 9.8E+06
Fria (Out)

Tabela 35 — Resultados exergéticos de correntes de poténcia mecanica na planta de separagao de

ar

Correntes de Taxa Exergia
Energia (kW)

P-102 1.4E+04
P-106 1.3E+04
Par 8.2E+03
P-104 1.8E+01
Q-101-2 1.4E+01
Q-100-2 2.1E+03
Pot P-102 1.7E+02
Pot Compressor 1.4E+04
K102-3

Compn2a 4,5E+03
PotComp N2 b 3.1E+03
Pot Comp N2 ¢ 3.2E+03
Pot Comp N2d 1.9E+03

A analise exergética da unidade de destilacdo criogénica de ar estd baseada na
unidade de liquefacdo de ar, envolvendo integracdo energética de produtos e

compressdo do ar alimentado (Figura 60) e destilacdo criogénica (Figura 61). As
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fronteiras da analise exergética da compressdao de N e vaporizagdo de O sdo
apresentadas nas Figuras 62 e 63.
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Figura 60 — Analise exergética — geracéo de vapor
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Figura 61 — Analise exergética — destilacdo criogénica
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Figura 62 — Analise exergética— compressédo de N

H2O
TQ
02

2055

Figura 63 — Analise exergética — geracéo de vapor
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5.3 Resumo - Planta Integrada de Amonia

A Tabela 36 apresenta um resumo dos resultados de cada secéo da planta de amonia

com sua respectiva eficiéncia.

Tabela 36 - Sintese dos resultados da analise exergética — Planta de aménia

Operagéo Exergia Exergia Perda (kW) Eficéncia
Entrada (kW)  Saida (kW)

Gaseificador 9.60E+05 7.70E+05 1.90E+05 80%
WGS 7.90E+05 6.67E+05 1.23E+05 84%
Absorvedora de CO2 .
+ metanador 7.89E+05 7.13E+05 7.63E+04 90%
Trem de compressao
de Hz 6.32E+05 6.18E+05 1.36E+04 98%
Sintese de amonia 6.90E+05 6.20E+05 6.20E+04 91%

TOTAL 63%

Os resultados apresentados na Tabela 36 permitem elaborar o Diagrama de Sankey,
que facilita a analise de perda de exergia por unidade de processo. Neste, pode-se

observar que as unidades que exibem as maiores perdas de exergia sdo a gaseificacdo e

reacao WGS.

~Bagaco (935 MW)

*Gasde Processo
(626 MW)

=NH3 (548 MW)

*Syngas (773 MW) =H2 (602 MW)

*Vapor (21 MW}

=02 (8 MW)

*N2 (10,6 MW)
2
) Y|

-H201 " 1
{out 2 (43,8 MW) H203 =7 H204 F;gssum]
bottomn ) H202 H20 H20de (3.2MW) “Vapor (468MW)
(41 MW [56,4 Mw) quente do processo export.
refervedor (vasode (2,2 MW
{residua) knock-out)
(15,6 MW) (0,02 MW)

*Perda 1(190MW) *Vapor

Figura 64 — Diagrama de Sankey — Planta Integrada de aménia
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A exergia destruida em cada etapa do processo € obtida utilizando-se os dados
apresentados nas Tabelas 26 a 33. Os resultados, bem como a participacéo percentual de

cada etapa do processo na taxa de exergia destruida, estdo apresentados na Tabela 37.

Tabela 37 - Sintese dos resultados da analise exergética — Planta Integrada de Amonia

Operagéo Destruicdo de Exergia
exergia (kW) destruida
(%)
Gaseificador 2.05E+05 35%
WGS 1.12E+05 19%
Absorvedora de CO2 + 6.61E+04 11%
metanador
Trem de compressao de H2 1.25E+04 2%
Sintese de amodnia 1.86E+05 32%
TOTAL 5.82E+05 -

Sintese de amonia,

0,
32% Gaseificador, 35%

Trem de compressdo
deH2, 2%

Absorvedora de CO2
+metanador, 11% Shift, 19%

Figura 65 - Percentual de exergia destruida por unidade de processo - Sintese de Amonia

A Figura 65 permite rastrear facilmente a localizacdo das destruicdes exergéticas.

Observa-se que 0s processos que apresentam maior irreversibilidade séo as etapas de
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gaseificacdo, WGS e sintese de amoénia. Este resultado € o esperado, visto que sdo as
etapas responsaveis pelas principais rea¢6es quimicas ocorridas no processo.

De acordo com estudo feito por AMIRABEDIN et al. (2013), a eficiéncia exergética de
um gaseificador que utiliza carvao é de 65,1%. Os valores sdo relativamente proximos e
a diferenca apresentada entre o autor e o presente estudo pode ser justificada pela
diferenca do tipo de matéria-prima utilizada.

No caso da sintese de amdnia, LOVEGROVE et al. (1999) calculou uma eficiéncia de
71%. Assim como na gaseificacdo, o valor é relativamente proximo do apresentado
(63%). A justificativa para tal a diferenca se deve, principalmente, a base operacional da
unidade, ou seja, 0s equipamentos associados e o volume de controle considerado para o
calculo de exergia sao diferentes.

A tendéncia dos resultados serem superiores aos encontrados na literatura pode ser
justificada também pelo tipo de reator adotado no processo ser de equilibrio. Este tipo
de reator leva ao equilibrio perfeito das reaces melhorando os indicadores de processo

e sua eficiéncia.
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5.4 Resumo - Planta de Destilacdo Criogénica de Ar

A Tabela 38 apresenta um resumo dos resultados de cada se¢do da planta de

separacdo de ar com suas respectivas eficiéncias.

Tabela 38 - Sintese dos resultados da analise exergética — Planta de separacgéo de ar

Operagéo Entrada (kW) Saida (kW) Perda (kW) Eficéncia
Compressao de ar 9.80E+04 4.49E+04 5.31E+04 46%
Coldbox 4.28E+05 4.18E+05 10089.6 98%
Colunas 4.95E+06 4.89E+06 60924.4 98%
Compressao de N2 2.54E+05 2.06E+04 4803.0 81%
TOTAL 08.4%

A Figura 66 mostra o diagrama de Sankey para a unidade de separacéao de ar.

«N2 para sintese de NH3 (10,7 MW}>

“Ar (56 MW) N2 para export. (6,6 MW) >

EE (35,2 MW)

>
e
5

=H20 1 (7,1 MW)

Vapor de saida
(0,05 MW)

HZO 2

*Perda 3 (3.3 MW)

-(19,2
- MW)

*Perda 2 H2O 1
(53,4 MW) (8,7 MW)

Ltilidade
fria

*Perda 2
(2B00MW)

(22,4 MW)

*L.B.: Limite de Bateria

Figura 66 — Diagrama de Sankey — Planta de Separacéo de Ar

A exergia destruida em cada etapa do processo € obtida utilizando os dados
apresentados nas Tabelas 34 e 35. Os resultados, bem como a participacéo percentual de

cada etapa do processo na taxa de exergia destruida, estdo apresentados na Tabela 39.
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Tabela 39 - Sintese dos resultados da analise exergética — Planta de Separacao de Ar

Operagéo Destruicdo de Exergia
exergia (kW) destruida
(%)
Compressao de ar 453E+04 33%
Coldbox 1.11E+04 8%
Colunas 3.39E+04 25%
Compressao de N2 419E+03 33%
TOTAL 7.90E+04

Compressaode N2,
33%

Compressao de ar,
33%

Coldbox, 8%

Colunas, 25%

Figura 67 — Percentual de exergia destruida por unidade de processo — Destilacéo Criogénica

Os resultados apresentados da planta criogénica consideram uma corrente de
utilidade fria de modo a obter as mesmas condi¢6es simuladas para os refluxos das
colunas de destilacdo. Entretanto, para efeitos comparativos foram incluidos os
resultados de exergia desprezando essa corrente. Sendo assim o0s resultados se
mostraram compativeis com os da literatura. Uma eficiéncia exergética de 29% para este
tipo de planta esta de acordo com os resultados obtidos na literatura de CORNELISSEN
R. L., HIRS G. G,, 1998, por exemplo, no qual a eficiéncia exergética da planta € de 28%. A
principal perda nesta unidade se encontra no conjunto das trés colunas e no Cold Box
principal (onde ocorre a troca de calor entre as correntes de entrada de ar e os produtos

da unidade). Entretanto, caso a corrente de utilidade fria seja incluida, a eficiéncia da
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planta sobe para 98%, o que néo € realistico. Para tornar razoavel o uso desta corrente, €
necessario considerar um ciclo de refrigeracdo criogénica de modo a atingir a

temperatura desejada de -194,5°C para prover refluxo as destiladoras.
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CAPITULO 6 — Conclusdes e Recomendagces

A importéncia do Brasil no mercado internacional de biocombustiveis vem
crescendo. Com isso, 0s estudos e investimentos em NOVOS processos tornam-se
essenciais no momento atual. A cana-de-acucar, um dos principais produtos agricola
brasileiro, produz um subproduto de grande utilidade neste cenario, possibilitando a
producdo de amonia, produto quimico de grande importancia no mercado, requerendo
alimentacéo de oxigénio puro.

Para analisar o desempenho energético deste processo, foi desenvolvida a simulacéo
de uma planta de sintese de am6nia a partir de gas de sintese obtido pela gaseificacdo de
bagaco de cana, integrada a uma planta de separacéo de ar. Destaca-se que, muitas vezes
em unidades de producao de amonia, a planta de separacéo de ar visa exclusivamente o
suprimento de nitrogénio para a sintese, ndo havendo uso para o oxigénio. Uma das
vantagens da planta integrada analisada € o aproveitamento dos dois principais
produtos de fracionamento de ar, 0 oxigénio na gaseificacdo e o nitrogénio na unidade
de sintese de amdnia. O excedente de N2 € comercializado, juntamente com o argénio.
Vale ressaltar que neste processo € produzido diéxido de carbono suficiente para a
reacdo de sintese de ureia, valorando o produto.

Os resultados da simula¢do foram comparados com informacdes disponiveis na
literatura. De acordo com LAU et al. 2003 e UHDE (2013), alguns indicadores de
processo da Planta de Geracdo de Amoénia apresentaram valores satisfatorios. Os
indicadores da Planta Criogénica de Ar foram comparados com resultados de EIGA
(2010) apresentando uma pequena discrepancia devido a diferenca nas condicdes do
gas produzido.

Para validagdo deste processo, as unidades foram avaliadas exergeticamente, de
modo a identificar as etapas com maiores perdas do processo. A metodologia proposta
aborda um desenvolvimento baseado na Primeira e Segunda Lei da Termodinamica e no
principio da conservacao de energia. Os resultados obtidos na andlise exergética indicam

gue, na planta de amdnia, as maiores perdas estdo nas unidades de gaseificacéo e reacao
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de Shift. Isto se deve principalmente ao fato de que estes equipamentos sdo responsaveis
pelas principais reagdes quimicas presentes no processo, ou seja, possui uma alta
irreversibilidade. No caso da unidade de sintese amonia, apesar dos reatores serem
altamente exotérmicos, o valor da eficiéncia exergética é relativamente elevado, uma vez
que o calor gerado é usado na producao de vapor.

Para as colunas criogénicas, a exergia apresenta resultados compativeis com os da
literatura. Uma eficiéncia exergética de 29%. CORNELISSEN R. L. e HIRS G. G. (1998), por
exemplo, calculara eficiéncia exergética de planta de destilacdo criogénica em 28%. A
principal perda nesta unidade se encontra no conjunto das trés colunas e no Cold Box
principal (onde ocorre a troca de calor entre as correntes de entrada de ar e os produtos
da unidade). Entretanto, com a inclusdo de corrente de utilidade fria, gerada sem 6nus
termodinamico, a eficiéncia da planta sobe para 98%. Obviamente, a penalidade que se
impOe para este artificio de simulacdo é de ordem econbémica, requerendo que a
recuperacao desta utilidade seja feita na planta, as custas de exergia: para se tornar
justificavel o uso desta corrente, € necessario adicionar um trem de ciclo de refrigeracdo
de modo a atingir a temperatura desejada de -1945°C. Esta etapa, contudo, ndo foi
incluida no presente estudo e é recomendacédo para desenvolvimentos futuros.

O processo avaliado neste estudo apresenta um potencial de reducdo de impactos
ambientais, pois, no ciclo de vida - desde a matéria prima é até o destino o produto final
—exploram-se principios de sustentabilidade: reciclos de materiais e integracéo, e uso de
residuos como matéria prima. Este tema é de extrema importancia no cenario atual e em
particular no Brasil devido a grande geracdo do residuo agricola empregado como
matéria prima. Vale ressaltar que o bagaco tem um potencial muito maior do que o
utilizado atualmente, a saber, na combustao para geracdo de energia elétrica. O gas de
sintese obtido da gaseificacdo do bagago tem um valor energético superior.

Como recomendacBes para trabalhos futuros, sugere-se uma avaliacdo técnica-
econbmica do processo integrado. Além disso, recomenda-se a inclusdo do pré-
tratamento do bagaco, envolvendo o processo de secagem, com especificagdes realistas
quanto a esta etapa. Sugere-se, também, avaliar o ponto 6timo do ponto de vista
exergético, variando-se parametros de processo e identificando o melhor ponto de

operacao sob este critério de desempenho, bem como sob o critério econémico. Supde-
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se que estes objetivos sejam conflitantes, requerendo conciliagdo em um critério de

desempenho de sustentabilidade.
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APENDICE A — Fluxograma de Simulagéo da Planta Completa

Neste Apéndice é apresentado o fluxograma ASPEN-HYSYS completo da simulagéo:

A.1 - Planta Completa
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A.1 Planta Completa

Figura Al - Fluxograma de Simulacéo da Planta Completa
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