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Resumo

BARRIQUELLO, Denise Sostmeyer. Analise Econémica e Ambiental de Processo de
Producéo de Gas de Sintese a partir de Biomassa Algal. Orientadores: Ofélia de Queiroz
Fernandes Araljo e José Luiz de Medeiros. Rio de Janeiro: UFRJEQ/TPQBq, 2013.

Dissertacdo (Mestrado em Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos)

O desenvolvimento industrial e expansdo da demanda de energia, ainda amplamente atendida
pela queima de combustiveis fosseis, resultam em correntes residuais ricas em CO,. A
reducdo de impactos climaticos por mitigacdo de emissGes atmosféricas desse gas de efeito
estufa, motiva o desenvolvimento de processos de captura e reuso de CO,. Apresenta-se como
alternativa a biofixacdo de CO, por microalgas, seguida de gaseificacdo da biomassa
resultante para producdo de gas de sintese. Especificamente, avalia-se a gaseificacdo de
microalga Chlorella vulgaris em ambiente computacional ASPEN HYSYS, sob trés Rotas
Tecnoldgicas: 1) Gaseificacdo com Vapor, 2) Gaseificagdo com Oxigénio Seguida por WGS
(Water Gas Shift) a baixa Pressdo, e 3) Gaseificacdo com Oxigénio Seguida por WGS a alta
Pressdo. Para todos os casos estudados, a biofixacdo foi precedida de absor¢do de CO, por
aminas, adotando-se como solvente a monoetanolamina (MEA). O estudo compreende: (a)
caracterizacdo composicional da microalga, (b) definicdo de premissas de projeto, (c)
proposicdo de fluxogramas de processo, (d) simulacdo dos fluxogramas alternativos em
ambiente ASPEN HYSYS, (e) andlise de sensibilidade e otimizacdo do processo de
gaseificacdo da biomassa, (f) avaliacdo econdmica e (g) analise de impactos ambientais. As
avaliagdes econdmica e ambiental dos trés fluxogramas se mostrou fortemente influenciada
pelo reaproveitamento da energia térmica do processo de gaseificacdo, sendo fator
determinante no desempenho dos mesmos. Outro fator importante no resultado obtido refere-
se a eficiéncia energética do processo de absor¢do por aminas, uma vez que este necessita de
uma carga térmica alta. Os resultados indicam como alternativa mais atrativa, tanto do ponto
de vista econdmico quanto ambiental, o caso trés, a saber: a gaseificagdo de microalga a baixa
pressdo, seguida de reacdo de Water Gas Shift a alta pressédo. Sendo que o0 sucesso econémico
de todas alternativas avaliadas e fortemente influenciado pelo custo da matéria-prima

(microalga).
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Abstract

BARRIQUELLO, Denise Sostmeyer. Analise Econémica e Ambiental de Processo de
Producéo de Gas de Sintese a partir de Biomassa Algal. Orientadores: Ofélia de Queiroz
Fernandes Araljo e José Luiz de Medeiros. Rio de Janeiro: UFRJEQ/TPQBg, 2013.
Dissertacdo (Mestrado em Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos)

The industrial development and expansion of energy demand, still largely answered by the
burning of fossil fuels, resulting in residual current rich in CO,. The reduction of climate
impacts through mitigation of atmospheric emissions of this greenhouse gas motivates the
development of processes to capture and reuse of CO,. It presents as an alternative to
biofixation of CO, by microalgae, followed by gasification of biomass resulting for
production of synthesis gas. Specifically, is evaluate the gasification of microalgae Chlorella
vulgaris in ASPEN HYSYS computing environment under three Technological Routes: 1)
Gasification with Steam, 2) Gasification with oxygen followed by WGS (Water Gas Shift) at
low pressure, and 3) Gasification with oxygen followed by WGS at high pressure. For all the
cases studied, the biofixation was preceded by absorption of CO, by amines, adopting as
solvent monoethanolamine (MEA). The study comprises: (a) Compositional characterization
of the microalgae, (b) the definition of project premises, (c) proposition of process flowcharts
(d) simulation of flowcharts in alternative environment ASPEN HYSYS, (e) sensitivity
analysis and optimization of the process of gasification of biomass, (f) economic evaluation
and (g) analysis of environmental impacts. The assessments economic and environmental of
three flow charts was strongly influenced by reutilization of the thermal energy of the
gasification process, being a determining factor in their performance. Another important
factor in the outcome refers to the energy efficiency of the absorption process for amines,
since this requires a high thermal load. The results indicate like more attractive alternative,
both economically and environmentally, in case three, namely the gasification microalgae
under reduced pressure, followed by reaction Water Gas Shift high pressure. Since the
economic success of all alternatives evaluated is strongly influenced by the cost of raw
material (microalgae).
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO

1 INTRODUCAO

A industria quimica do século XX caracterizou-se pelo processamento de matérias primas
fosseis: petréleo, carvdo e gas natural, com base na disponibilidade destas e desempenho
econdmico das alternativas de processamento. Estas matérias primas sdo utilizadas
industrialmente na producdo de uma gama de produtos, tais como combustiveis, produtos
quimicos, farmacéuticos, detergentes, fibras sintéticas, plasticos, pesticidas, fertilizantes,
lubrificantes, solventes, ceras, coque, asfalto, entre outros.

Atualmente, esta base de producdo € questionavel sob o ponto de vista econdmico e
ambiental (BALAT, 2011). A queima de combustiveis fosseis € o grande contribuinte para o
aumento do nivel de CO, na atmosfera, que esta diretamente associado ao aquecimento global
observado nas Ultimas décadas. Os efeitos adversos dos gases de efeito estufa (GEE) no
ambiente, juntamente com reservas de petr6leo em declinio, tém sido observados (BALAT,
2011; ENCARNACAO, 2008).

Adicionalmente, as indlstrias de processos quimicos como um todo sdo consideradas
uma das principais fontes de residuos no mundo moderno. A crescente cobranca da sociedade
pela reducdo dos impactos ambientais oriundos de seus processos tem contribuido para a
adocdo de tecnologias que utilizam os recursos naturais de maneira mais econdémica e menos
destrutiva, norteadas pela prevencdo da poluicdo, ao invés da producdo para o posterior
tratamento dos residuos e emissdes geradas no processo - filosofia end-of-pipe (DIWEKAR,
2003) .

Diwekar (2005) destaca mudancas fundamentais nos processos de producdo decorrentes
deste novo paradigma, de forma a minimizar os impactos ambientais, sejam esses decorrentes
do processo ou da geracdo de energia para 0 mesmo. As mudancas devem estar presentes
desde a concepcéo do processo, com a incorporacdo dos conceitos de engenharia verde e de
sustentabilidade ja na fase de projeto e desenvolvimento do mesmo. A busca de processos
industriais sustentaveis, ambientalmente amigaveis, tendo como base recursos renovaveis,
como a biomassa, estd em evidéncia em nossa sociedade (NAIK et al., 2010).

Os biocombustiveis e bioprodutos produzidos a partir de biomassa de diferentes origens —
e.g., plantas, algas e residuos vegetais - podem ajudar na reducao da dependéncia mundial do
petréleo e na diminuicdo da producdo de CO,, atenuando o aquecimento mundial.
Desprezando-se 0 consumo energético (emissor de CO;) no cultivo, transporte e
processamento da biomassa, a liberacdo de CO, pela queima de biocombustiveis seria
equivalente a massa de CO, fixado pela planta durante a fotossintese e, portanto, ndo
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resultaria em emissdo liquida de CO, para a atmosfera. (NAIK et al., 2010)

Atualmente, as energias renovaveis produzidas a partir de biomassas, como a produ¢do
de etanol a partir da fermentacdo do acucar da cana e da beterraba, do amido do milho e de
biodiesel a partir de 6leos vegetais e gorduras animais, também conhecidas como tecnologias
de primeira geracao, oferecem beneficios no balanco de CO, e podem ajudar a melhorar a
seguranca energética nacional. Assim, a expectativa € de que a introducéo de biocombustiveis
na matriz energética atenuard o problema energético e ambiental mundial, mas ndo substituira
0s combustiveis fosseis a longo prazo, mesmo se expandidas em escala mundial. (PATIL,
2008)

Esta expansdo do uso da biomassa apresenta preocupagdes sobre o fornecimento de
matérias primas, incluindo o impacto sobre a biodiversidade, uso do solo e competicdo com
culturas alimentares. Além disso, existem preocupac¢des sobre os impactos no meio ambiente
e balancos de carbono, que impde limites na crescente producdo de biocombustiveis de
primeira geragdo. A principal barreira dos biocombustiveis de primeira geracdo é o debate
alimentos-versus-combustivel (IEA, 2010).

Desta forma, a curto prazo, urge desenvolver novas tecnologias para elevar a producéo de
combustiveis renovaveis, também conhecidos como de segunda geracéo, a partir de biomassas
e residuos organicos sem utilidade para a producgdo de alimentos, mas que apresentem elevado
contetdo energético e potencial de producdo (IEA, 2010).. No caso brasileiro, os exemplos
mais notdrios sdo o bagaco e a palha de cana de acglcar, assim como a producdo de
microalgas.

Os exemplos de biocombustiveis de segunda geracdo sdo o etanol celuldsico e os
combustiveis Fischer-Tropsch, tendo como matéria prima a biomassa. A producdo destes
ainda é ndo-comercial, embora plantas piloto e de demonstracdo estejam em desenvolvimento
ao redor do mundo (E4TECH, 2009; NAIK et al., 2010).

A tecnologia mais promissora para a utilizagdo da biomassa e de outros residuos, devido
ao baixo impacto ambiental e a reducdo das emissGes globais de CO, é a gaseificacdo, a qual é
bem estudada e amplamente descrita na literatura (CHANG et al., 2011; E4ATECH, 2009;
DEMIRBAS, 2001;WARNECKE, 2000; HIRANOA et al., 1998).

Neste contexto, esta dissertacdo explora a producdo do gas de sintese derivado da
gaseificacdo de microalga, uma vez que o gas de sintese desempenha um importante papel
como intermediario quimico na producdo de varios produtos industriais, tais como 0s
combustiveis liquidos produzidos via Fischer-Tropsch, metanol e am6nia (PENGMEI, 2007).

Atualmente, o gas de sintese € produzido a partir de combustiveis fésseis, principalmente
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carvdo, gas natural e nafta. O gas de sintese produzido a partir de recursos renovaveis, como
biomassa, apresenta um potencial promissor, conforme descreve Olofsson et al. (2005), no
caso do uso de microalga, além de ser um recurso, segundo os autores, neutro em CO,.
Destaca-se ainda como vantagem do uso de biomassa de microalga o fato do seu cultivo ndo
concorrer com a producdo de alimentos, ser cultivada em diversos ambientes, tais como 0
mar, aguas salobras e efluentes industriais. (TIAN et al., 2011; WANG, 2008a; LI et al.,
2008; PATIL et al., 2008; MIAOA et al., 2004;).

1.1 Estrutura e Objetivos da Dissertacéo

O objetivo desta dissertacdo é avaliar técnica, econdmica e ambientalmente a producéao
do bio-syngas, gas de sintese produzido a partir de biomassa, microalga Chlorella vulgaris,
avaliando as possiveis rotas de producdo via gaseificacdo, reportadas na literatura, visando a
selecdo da rota de producdo de maior sustentabilidade. Emprega-se no estudo simulador
comercial ASPEN HYSYS para simulacdo de alternativas e condi¢bes de operagdo
investigadas. A ferramenta computacional empregada possibilita otimizacdo das condicdes de
operacao e analise de sensibilidade do desempenho de alternativas de processo em relacdo a
condicdes operacionais. Adicionalmente, os balancos de massa e energia possibilitam avaliar
0s impactos ambientais associados a cada fluxograma avaliado.

O Capitulo 1 introduz o contexto do estudo, os objetivos do trabalho e os aspectos gerais
da metodologia adotada. Destaca-se neste capitulo a aplicacdo de conceitos de ecologia
industrial e a relevancia da producdo do gas de sintese.

O Capitulo 2 apresenta a revisdao bibliogréafica dos temas relacionados ao objetivo do
trabalho, tais como a biomassa empregada, processos para obtencdo de gas de sintese,
gaseificacdo, sustentabilidade e métricas utilizadas para avaliar os impactos ambientais
associados aos processos industriais. Em seguida o Capitulo 3 descreve o conceito de
“processos verdes”, apresentando os requisitos verdes de um processo candidato ao selo
sustentavel.

O Capitulo 4 aborda o processamento de microalga, sua caracterizacdo e a analise de
sensibilidade do processo de gaseificacdo da mesma. O Capitulo seguinte descreve as rotas de
producdo avaliadas nesta dissertacdo, para a obtencdo de gas de sintese, assim como as
premissas de projeto, condi¢des de operacéo e resultados das simulacgdes realizadas.

O Capitulo 6 avalia o desempenho em funcdo da rota de processo e das condicbes
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operacionais, comparando o0s resultados obtidos com os reportados na literatura. Os dois
capitulos posteriores apresentam a analise econdmica e de impacto ambiental,
respectivamente, para os fluxogramas propostos e simulados. O Capitulo 9 retne as principais
conclusbes sobre os resultados mais importantes deste trabalho, bem como apresenta

propostas para a continuagcdo do mesmo.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo apresenta o estado da arte dos temas abordados nesta dissertacao.

2.1 Microalga

O termo biomassa expressa um conceito bastante abrangente que designa todo recurso
renovavel oriundo de matéria organica, seja esta vegetal ou animal, renovavel em um periodo
de tempo inferior a 100 anos. Da definicdo de biomassa, sdo excluidos os tradicionais
combustiveis fosseis, embora estes também sejam derivados da vida vegetal (carvdo mineral)
ou animal (petrdleo e gas natural), no entanto estes sdo resultado de varias transformacdes que
requerem milhdes de anos para acontecer.

Biomassa, seja ela terrestre ou aquética, é considerada uma fonte de energia renovavel
com quase zero emissdes e mitigadora biolégica de CO,, pois a energia solar leva, no
processo de fixacdo de CO, através de fotossintese, a producao de biomassa (DE MORAIS &
COSTA, 2007). Segundo Aresta et al. (2005), o uso de biomassa representa, dentre as fontes
alternativas de energia, a mais madura para ser implementada em larga escala, sem qualquer
impacto ambiental ou econdmico.

A captura bioldgica de CO; é realizada via fotossintese pelas plantas e micro-organismos.
No entanto, 0 aumento potencial de captura de CO, por vegetais superiores na agricultura teve
sua contribuicdo estimada em 3-6% das emissdes de combustiveis fosseis por Skjanes et al.
(2007). Esta estimativa se deve as baixas taxas de crescimento de plantas terrestres.

As microalgas, contudo, constituem um grupo de microorganismos unicelulares ou
multicelulares com crescimento rapido, tém a capacidade de fixar CO, durante a captura de
energia solar com uma eficiéncia 10 a 50 vezes maior do que a plantas terrestres (Li et al.,
2008). Assim, 0 CO, gerado na producédo e queima dos combustiveis biomassicos poderia ser
reciclado completamente em energia quimica através da fotossintese (DEMIRBAS, 2001).

Comparando-se a mitigacdo bioldgica e quimica, a mitigacdo do CO, via reacdes
quimicas exibe problemas de descarte, pois o residuo de absorventes precisa ser tratado e
eliminado (BONENFANT et al., 2003). Além disso, a mitigacdo quimica do CO, consome
muita energia e tem custo alto, sendo o Unico incentivo econdmico para reducdo de CO,
usando reacdes quimicas sdo os créditos de carbono gerados no ambito do Protocolo de
Quioto (Resnik et al., 2004). Os autores obviamente ignoram a receita advinda de produtos
quimicos resultantes de reacdes de CO, a exemplo de carbonatos organicos (MENDES,



CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2012).

A biomitigacdo de emissdes de CO, via microalgas poderia ser rentabilizada a partir da
producdo de biocombustiveis e bioprodutos, sendo que esta rentabilidade e sustentabilidade
pode ser potencializada, quando a biomitigacdo é combinada a outros processos tais como o
tratamento de aguas residuais (LI et al., 2008).

A utilizacdo de aguas residuais para o cultivo de microalga tem vantagens notaveis: (1)
remocao de nitrogénio e fésforo bem como em deplecdo de ions metélicos. A combinacdo do
cultivo de microalgas com tratamento de &guas residuais é ambientalmente amigavel; (2)
minimizacdo do uso de produtos quimicos como nitrato de sddio e fésforo, potassio, no
tratamento destas aguas e (3) economia dos preciosos recursos hidricos (WANG et al.,
2008a).

Conforme Aresta et al. (2005), a microalga possui facil adaptacdo e crescimento em
diferentes condicdes, tanto em agua doce quanto em aguas marinhas e salobras, e em uma

larga faixa de pH. Além destas, apontam-se as seguintes vantagens do cultivo de microalgas:

1) As microalgas sdo consideradas como um sistema muito eficiente, na captacdo de
energia solar, convertendo-a em compostos organicos(WANG, 2008a; LI et al., 2008;
MIAOA et al., 2004).

2) Muitas espécies de microalgas podem ser induzidas a produzir concentracfes
particularmente elevadas de determinados compostos, com valor comercial, tais como
proteinas, carboidratos, lipidios e pigmentos. O teor de 6éleo em microalgas pode
exceder 80% do peso da biomassa seca. Niveis de 6leo de 20-50% sdo mais provaveis
(TIAN et al., 2011).

3) As microalgas sd&o microorganismos que passam por um ciclo de diviséo celular
simples. As microalgas normalmente dobram sua biomassa dentro de 24h (TIAN et
al., 2011).

4) Os sistemas de producédo de biomassa de microalgas pode ser facilmente adaptados aos

varios niveis de desenvolvimento operacional ou tecnolégico (TIAN et al., 2011).

2.2 Gas de Sintese

O géas de sintese é uma mistura composta por monéxido de carbono (CO) e hidrogénio
(H), cuja razdo molar varia de acordo com 0 processo e com a matéria prima utilizada para

sua geracdao. O nome tem como origem a sua utilizacdo como intermediario na sintese de
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produtos quimicos.

A tecnologia industrial mais antiga e mais utilizada no Brasil para a producdo de gas de
sintese, é a reforma catalitica do metano com vapor de agua (Steam Methane Reform, SMR),
onde o metano e vapor sdo catalitica e endotermicamente convertidos em hidrogénio e
mondxido de carbono. Uma alternativa tecnoldgica é a oxidacdo parcial, através de uma
reacdo nao catalitica entre o metano e oxigénio, que produzird o gas de sintese (GEROSA,
2007; WILHELM, 2001).

As tecnologias SMR e de oxidacdo parcial inerentemente produzem gas de sintese com
composicdes sensivelmente diferentes. Em particular, a SMR produz um gas de sintese com
uma propor¢do H,/CO muito mais elevada, segundo Wilhelm et al. (2001), o que representa
uma vantagem em aplicacdes que visam a geracdo de hidrogénio ou gas de sintese com a
proporcdo H,/CO elevada. No entanto, no processo de oxidacdo parcial de metano (Partial
Oxidation - POX), o catalisador de niquel (leito fixo) ndo é utilizado e o gas alimentado nao
necessita estar tdo limpo quanto para 0 SMR. (GEROSA, 2007)

A composicdo de gas de sintese produzido a partir de qualquer processo pode, dentro dos
limites, ser manipulado pela alteracdo das condicGes de processo, por meio de etapas
adicionais de processo.

Uma alternativa a esta abordagem € a reforma autotérmica do metano, que combina a
oxidacdo com a reforma catalitica do vapor em um reator. O processo é autossuficiente
termicamente, de passo Unico para a conversdo da matéria prima em gas de sintese.

Além disso, o processo em menor uso no Brasil, mas em maior uso em nivel mundial, é a
gaseificacdo de carvéo e de biomassa.

Conforme mostrado na Figura 1, em escala mundial, o carvdo domina como matéria
prima em 51% ou 36.315 MWth (megawatts thermal) de gas de sintese, 0 que representa 53
plantas. O petréleo (incluindo 6leo combustivel, residuo de refinaria e nafta) é a segunda
principal matéria prima, com 17.938 MWth, ou 25% da capacidade de gasificacdo total, que
abrange 56 plantas. O gas natural fornece 22%, o coque de petréleo é responsavel por cerca
de 1% e biomassa / residuos com 0,5%. (NETL, 2010)
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Figura 1 - Capacidade Operacional de Gaseificacdo por Matéria Prima em 2010
Fonte: Adaptado de Netl, 2010.

A principal aplicacdo de gas de sintese é na producdo de produtos quimicos e na geragédo
de energia, através da sua combustdo. A Figura 2 apresenta as diversas rotas quimicas nas

quais o gas de sintese é utilizado.

Ceras Olefinas
Diesel Gasolina
Mistura de \ /
Alcotis Fischer Tropsh MTB Acido
5 Acético
ZnO/Cr,03 x o
CUIZNO; CulZN/ALO; 8 Formaldeido T CHCO
CuO/CoO/Al,05 s \ § Co, Rh, Ni
g 2
MOS, Gas de Slntese Cu/ZnO el Oleflnas
L Isosintese CO+H » Metanol +l:_a;>
-Cy T M. Gasolina
ThO,0u ZrO, Co, Rh Co Uso MTO
H0 = Direto
Oxosintese
WGS
Purificagdo Etanol M100
M85
DME
Aldeidos DMFC
NH; < N- Fe/FeO H
(K:0, Al;03, Ca0) "2 Alcoois

Figura 2 - Rotas de Conversdo do Gés de Sintese em Produtos Quimicos
Fonte: Adaptado de Spath et al. , 2003.

Atualmente, mais da metade do gas de sintese produzido mundialmente € utilizado na



CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

producdo de amdénia, seguido da geracdo de hidrogénio e da producdo de metanol, conforme
Figura 3.

® Amdnia m Geracido de Hidrogénio m Metanol m Eletricidade = GTL = Outros

Figura 3- Mercado mundial do Gas de Sintese
Fonte: Adaptado de Boerrigter e VVan der Drift, 2005.
A Tabela 1 apresenta as caracteristicas desejaveis do gas de sintese para cada tipo de
aplicacdo do mesmo. As caracteristicas basicas do gas de sintese variam de acordo com a
matéria prima utilizada para obtencdo do mesmo, pelas condi¢Ges operacionais impostas ao

sistema, e o tipo de agente gaseificante (em rotas de gaseificacdo), dentre outros fatores.

Tabela 1 — Caracteristicas desejaveis para varias aplicagdes do gas de sintese

Combustiveis

PRODUTO Sintéti Hidrogénio Gas Combustivel
intéticos
FT Gasolina & . .
Diesel Caldeira Turbina
Sem Sem
H/CO 0.6-2.0 20 Alto Importancia  Importancia
. . Sem .~ .
CO; Baixo Baixo Importancia N&o Critico  N&o Critico
Hidrocarbonetos Baixo Baixo Baixo Alto Alto
N, Baixo Baixo Baixo Toleravel Toleravel
H,O Baixo Baixo Alto (WGS) Baixo Toleravel
<1 ppm Enxofre <1 ppm Enxofre <1 ppm Enxofre Pouco
Contaminantes Pouco Pouco Pouco Baixo particulado e
particulado particulado particulado metais
e Sem Sem Sem
Poder Calorifico Importancia Importancia Importancia Alto Alto
~ 0. ~50 (Liquido) N . 5
Pressdo (bar) 20-30 ~140 (Gas) 28 Baixo 400
Temperatura(eC) 200-400 100-200 100-200 250 500-600

Fonte: Adaptado de Ciferno e Marano, 2002.
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2.3 Gaseificacdo termoquimica

A tecnologia de gaseificacdo ndo é nova. Advém da introducdo do sistema de iluminacgédo
publica de ruas no inicio do Século 19, onde gasdmetros passaram a ser comuns nas grandes
cidades na Europa. Por volta de 1850, a maior parte da cidade de Londres foi iluminada pela
queima do "gas de cidade", produzido a partir da gaseificacdo de carvdo (BELGIORNO et al.,
2003).

Atualmente, as preocupacfes ambientais globais e os precos do petréleo geraram um
novo interesse na gaseificacdo, agora a partir da biomassa. Algumas plantas piloto entraram
em operagdo recentemente, como por exemplo, Gussing, instalado na Austria e Choren, na
Alemanha (E4TECH, 2009).

2.3.1. Fundamentos da Gaseificacao

Gaseificacdo pode ser genericamente definida como a conversdo termoquimica de uma
matéria prima carbonacea sélida ou liquida, através de oxidagdo parcial, em uma mistura de
gases, chamada de gas de sintese. Neste processo, o carbono sofre oxidacdo térmica, cujo
agente oxidante é utilizado em quantidades inferiores ao estequiometricamente necessario
para sua combustdo completa. Por este motivo, 0 gas gerado € constituido por componentes
gasosos ainda passiveis de combustdo, principalmente o hidrogénio (H,) e o mondxido de
carbono (CO), com quantidades menores de diéxido de carbono (CO,), 4gua (H.O), metano
(CHy), hidrocarbonetos superiores (C+) e nitrogénio (N2) (NAIK, 2010; CIFERNO et al.,
2002).

2.3.2. Reagdes de Gaseificagéo

As reacOes de gaseificacdo sdo realizadas a temperaturas elevadas (500-1400°C) e
pressao entre atmosférica e 33 bar (480 psi). O processo de gaseificacdo de biomassa €
resultado de complexas reacdes, ainda ndo bem conhecidas em sua totalidade. Porém, de
forma introdutéria e em termos teoricos, este processo pode ser subdividido em varias etapas
(CENBIO, 2002):

. Etapa decomposicdo térmica ou pirdlise, que se desenvolve a temperaturas
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préximas de 600°C.

. Oxidagdo parcial do carbono fixo do combustivel, fonte de energia térmica
para o processo de volatilizacao e gaseificagéo.

. Gaseificacdo, que inclui as reacdes heterogéneas entre 0s gases e 0 coque
residual, além das reacdes homogéneas entre os produtos ja formados.

. Cragueamento do alcatrdo — processo onde ocorre a destruicdo térmica das
moléculas que formam o alcatrdo, com a obtengcdo de CO, CO,, CH,4 e outros
gases como produtos.

. Oxidacao parcial dos produtos da pir6lise.

A Figura 4 esquematiza o sequenciamento destas etapas.

Etapal | Gases Etapa 2
Pirolise Liquidos Gaseificacdd  —»| 4 de Sintese
~500-C ~1000-C

Figura 4 - Etapas da Gaseificagéo
Fonte: Adaptado de CIFERNO e MARANO, 2002.

Dependendo da organizacdo do processo de gaseificacdo (movimento relativo da
biomassa e do gas de gaseificacdo), estas etapas transcorrem em diferentes regides do
gaseificador, ou em todo seu volume de maneira simultdnea. A seguir apresentam-se as

reagdes quimicas mais importantes de cada uma destas etapas:

1. Reac0es exotérmicas:

Combustéo:

{Volateis /alcatrao} + O, — CO, Equacéo 1

Oxidagéo parcial:

{Volateis /alcatrao} + O, — CO Equagéo 2
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Metanizacao:

{Volateis /alcatrao} + H, — CH,4 Equacéo 3

Water-Gas Shift:

CO +H;0 — CO; + Hy Equagcio 4

Metanizacao do CO:

CO + 3H,; —» CH,; + H,O Equagcio 5

2. Reacgbes endotérmicas:

Vapor- Carbono:

{Volateis /alcatrao} + H,O — CO + H; Equacéo 6
Boudouard:
{Volateis /alcatrao} + CO, — 2CO Equacéo 7

A reacdo de oxidacdo do carbono (combustdo) é uma das mais importantes reacdes que
ocorrem durante a gaseificacdo, pois fornece boa parte da energia necessaria para a
manutencdo das reacdes endotérmicas. Na oxidacdo parcial do carbono pelo vapor, este pode
ser fornecido de diferentes formas, seja pela injecdo de vapor ou pela ajuda da propria
umidade da biomassa (MENDOZA, 2009).

Distingue-se a gaseificacdo da combustdo e da pirélise, tanto pela quantidade de oxidante
quanto pelos produtos de interesse gerados. Enquanto a pir6lise € efetuada sem oxidante, € a
combustdo, com o excesso deste produto, a gaseificacdo usa quantidades abaixo do
estequiometricamente necessario em razao da quantidade de carbono presente nas reacoes.

Como os produtos de interesse, a pirdlise produz compostos liquidos, ja a combustéo €
efetuada para aproveitamento do calor, gerando subprodutos gasosos, essencialmente gas
carbdnico (CO;) e vapor de agua (H.0), enquanto a gaseificacdo visa a obtencdo de vetores
energéticos gasosos, principalmente H, e CO do gas de sintese.

A composicdo desse gas e a razdao H,/CO dependem do projeto e das condicBes de
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operacao do gaseificador, que definem o equilibrio entre as varias reacdes que nele ocorrem.
Boa parte das tecnologias de gaseificacdo séo desenvolvidas com o objetivo de gerar energia.
Nesses casos, a propriedade mais importante do gas de saida é seu poder calorifico, mas a
composicdo quimica do gas de sintese passa a ser um fator primordial para tecnologias
desenvolvidas para a obtencéo de gases que sirvam como matéria-prima para outros processos
quimicos (MCKENDRY, 2002).

2.3.3. Parametros Operacionais

Um fator que influi consideravelmente sobre o desempenho do gaseificador e na
composicao do gas de sintese é o tipo de agente de gaseificacdo, ou seja, qual é o tipo de gas
que é utilizado no gaseificador. Os agentes oxidantes utilizados sdo agua supercritica, ar,
oxigénio puro, vapor ou uma mistura destes gases.

Os gaseificadores que utilizam ar como agente oxidante, normalmente produzem um gas
de concentragdo relativamente elevada de nitrogénio, o que diminui o poder calorifico do
mesmo, 4 a 6 MJ/m*® (BRIDGWATER, 1995). Este gas é adequado para 0 uso apenas em
caldeiras, motores e turbinas, mas ndo para transporte dutoviario devido ao sua baixa
densidade de energia.

Os gaseificadores cuja reacdo de oxidacdo é baseada em oxigénio produzem um produto
com uma concentracdo relativamente elevada de hidrogénio e com poder calorifico elevado,
de 10 a 20 MJ/m® (268-537 Btu/ft*), podendo ser utilizado como gas sintese para a conversio,
por exemplo, em metanol e gasolina (Ciferno et al., 2002).

Gas de sintese com estas qualidades também pode ser produzido por gaseificacdo
pirolitica ou gaseificacdo utilizando vapor como agente oxidante, com a energia de processo
sendo fornecida pela combustdo do subproduto carvdo em um segundo reator, por exemplo,
um sistema de fluidizagdo em leito duplo.

A gaseificagdo com o ar é a tecnologia mais utilizada, pois evita 0s custos e 0s riscos da
producdo de oxigénio, a complexidade e o custo de multiplos reatores, como na gaseificacdo
pirolitica ou a vapor. As vantagens e dificuldades técnicas da gaseificacdo usando 0s
diferentes agentes de gaseificacdo estdo resumidas na Tabela 2.
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AGENTES DE

GASEIFICACAO

Tabela 2 - Vantagens e dificuldades técnicas da gaseificacdo com diferentes agentes de gaseificagao

VANTAGENS

- Baixo custo.
- Combustéo parcial da biomassa.

DIFICULDADES TECNICAS

- Baixo poder calorifico do gas.

s - Teor de particulas e alcatrdo moderado, ;:(gr:ltgcs)g)esn(l:o B & S BT DA
dependendo do tipo de gaseificador. P >
- Alto poder calorifico do gas. - Requ_er fornecimento de calor externo
Vapor - Alto teor de hidrogénio (H,) no (caldeira). x .
. . - Alto teor de alcatrdo no gas e
gas produzido. h : o
necessidade de limpeza catalitica.
- Altos custos.
- O gas de sintese néo é diluido por ;kl)\lae::essmade B I B0 SRS
NCHEIE, - Altés temperaturas de gaseificagdo (a
Oxigénio - Auséncia de particulas e alcatrdo no gas P g ¢

como consequéncia das altas
temperaturas de operacéo.

mistura com vapor pode ser usada para
controlar a temperatura do processo).
- Uso de oxigénio puro apenas em
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gaseificadores de leito arrastado.
- Limpeza do géas “in situ”. A maior parte
do CO; e de outros poluentes como H,S,
NH; e HCI fica retida na fase liquida.
- Alto teor de hidrogénio no gas (> 50%).
- Permite a gaseificagdo de biomassa em
estado liquido.

Fonte: Adaptado de Wang et al. , 2008 e Tijmensen, 2000.

- Tecnologia recente, necessitando de

Agua supercritica muito esfor¢o de P &D.

A gaseificacdo com agua supercritica (pressao acima de 221 bar e temperatura superior a
374°C) é uma nova tecnologia ainda em desenvolvimento que permite a obtencdo de um gas
com alto teor de hidrogénio. A gaseificacdo acontece sem a participacdo de oxidantes e 0s
produtos gasosos sdo facilmente separados da agua por resfriamento a temperatura ambiente.
(BIOMASS TECHNOLOGY GROUP, 2012).

A Tabela 3 mostra a composicdo do gas de sintese produzido, utilizando os diferentes
tipos de agente de gaseificacdo. Altos teores de H, e CO sdo possiveis apenas quando se
utiliza vapor e/ou oxigénio ou agua supercritica ou ainda em gaseificadores de aquecimento
indireto.

Outro parametro importante a se considerar no processo de gaseificacdo é a pressdo de
operacao. Seu aumento leva ao acréscimo do poder calorifico do gas como consequéncia do
deslocamento do equilibrio, favorecendo a producdo de metano. Verificou-se que aumentos
na pressdo conduzem a redugdes no rendimento de volateis, pois aumenta o tempo de
residéncia das matérias volateis na estrutura do carbono fixo, permitindo uma maior

polimerizagdo, o que aumenta a porcéo de poros bloqueados.
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Tabela 3 - Composicao do gas de sintese para diferentes tipos de agente de gaseificacéo.
Aquecimento

COMPONENTE 80% 0O, + . 0,, Leito Agua
(% em Vol.) O,+Ar VLRI Vapor ngigsa?igg Arrastado  Supercritica
CO 10-20 40-50  25-47 38 47 45-47 4
H, 9-20 9-17 35-50 28 18 20-22 56
CH, 1-8 <1 14-25 8,6 14,9 <0, 7
CO, 10-20 19-25 9-15 21,2 14,3 18-20 33
N, 40-55 15-30 2-3 - - 14-16 -

PCI (MJ/m®y)

4-6,5 7-9 12-17 - 16,8 - -
base seca

Fonte: Mendoza, 2009.

Além disso, as altas pressfes levam ao incremento da razdo H,/CO que conduzem a uma
maior grafitizacdo do carbono fixo restante. A pressurizacdo é uma questdo do uso final do
gas produzido, sendo que o custo relativo do equipamento aumenta para sistemas de pequena
escala. Outro elemento critico em sistemas pressurizados é a alimentacdo da biomassa ao
reator pressurizado.

Ciferno e Marano (2002) apontam a importancia de se operar acima dos 1200°C,
temperatura a partir da qual todo o metano é convertido. Além disso, 0s autores sugerem que
a operacdo em alta pressdo (> 20 bar) € interessante, uma vez que 0s processos de sintese se
déo a pressoes elevadas.

Devido a grande quantidade de variaveis no que diz respeito a biomassa, ao projeto e ao
processo em si, a gaseificacdo é um campo que oferece muitas possibilidades de otimizacéo e
modificacdo de processos. (OLOFSSON et al., 2005)

2.3.3.1. Sistema de alimentacdo de biomassa em vasos de pressao

As biomassas com elevado potencial energético apresentam uma grande variedade
morfolégica nos seus locais de producdo, o que influencia de forma significativa os sistemas
de coleta, transporte, armazenagem e custo final. Esta grande diversidade gera a necessidade
de desenvolvimento de sistemas especificos de pré-tratamento para cada tipo de cultura, nem
sempre existentes em escala comercial.

Uma gama de sistemas de alimentagdo de biomassa, dos mais diversos tipos de matérias
primas, em reatores pressurizados foi desenvolvida ao longo dos ultimos 50 anos.
Inicialmente, muitos destes modelos foram desenvolvidos em conjunto com o advento da
escala comercial dos processos continuos nas industrias de papel e celulose (CIFERNO et al.,
2002; BRIDGWATER, 1995).
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Os reatores cataliticos para conversao de gas de sintese em geral sdo pressurizados (50 a
100 bar). A aplicacdo bem sucedida dos processos de conversdo de biomassa requer
gaseificadores que operam a altas pressdes. A gaseificacdo pressurizada tem a vantagem de
reduzir os custos operacionais na etapa de compressao dos gases e aumentar a capacidade de
producdo dos gaseificadores, requerendo pressdes superiores a 12 bar e de preferéncia no
intervalo de 35 a 70 bar. Portanto, os sistemas de alimentacdo de biomassa devem ser capazes
de alimentar a biomassa contra esta pressao. Sdo notorios o0s casos de abandono de projetos
(por exemplo, Havai, gaseificacdo pressurizada de bagaco de cana in natura, para geracdo de
energia elétrica) por problemas no sistema de alimentacdo pressurizada de biomassa (APTA,
2005).

Desta forma, o desenvolvimento de sistemas de alimentacdo de biomassas com baixa
granulometria e densidade, como o bagago de cana, em equipamentos pressurizados, e que
apresentem baixo consumo energético, regularidade de alimentacdo e elevada confiabilidade,
ainda representam grandes desafios.

Uma revisao bibliografica foi conduzida por Lau et al. (2002) para avaliar o projeto e o estado de
desenvolvimento de sistemas de alimentacédo de biomassa no mundo. Os autores identificaram sistemas de
alimentacéo e fabricantes, sendo estes divididos em dois sistemas, sistemas de alimentacdo: biomassa seca

e molhada. Os sistemas de alimentacao de biomassa seca incluem biomassas com teor de umidade de até
20%, € os sistemas de alimentacdo molhado (pasta) incluem biomassas com umidade de até 75%. Varios
sistemas de alimentacao seca foram identificados e encontram-se na

Tabela 4.
Os sistemas de alimentagcdo pressurizados para biomassas compactadas na forma de
pellets ou cavacos ndo apresentam grandes desafios, podendo utilizar tecnologias ja

desenvolvidas para carvao mineral e digestores de madeira para producéo de celulose.
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Tabela 4 - Sistemas de Alimentacéo de Biomassa

TIPO DE PRESSAO CAPACIDADE
ALIMENTADOR  (Bar) (Ton./h)

BIOMASSA FORNECEDORES

- A. Ahlstrom Corporation,
-Beloit/IMPCO Division
- Ahlstrom/Kamyr Inc. (Asthma

Madeira,

. Feeder)
VaIvu_Ias 1- 25 Acima de 140 serragem - Koopers Co.
Rotativas bagaco, juta, - C.E. Bauer
U - Beamont Feeders Inc.
- Bioneer
- Radar
Injetor de .
Madeira, . . .
Parafuso 1-90 Acima de 80 alfafa, - Miles Consulting Engineer/GTI
Lockhoppers com baoaco - Framatome (Clamecy)
Medicéo gag
Chips de - Sunds (Defibrator Screw Feeder)
Ali _mentador Plug 1-50 Acima de 29 Ve - Ingersoll-Rand Reciprocating
- Tipo Parafuso bagaco Screw Feeder
gac - Werner e Pfleiderer
- Stake technology
Alimentador Plug Madeira, - Vattenfall Energisystem AB
- Tipo 1-40 Acima de 10 biomassas - Ingersoll-Rand Co-Axial
Parafuso/Pistédo fibrosas
- Schlepper (Lurgi)
- Single Acting Piston Feeder
: Madeira, - Conspray Feeder
A#.f"e”;?d? Plug 1 49 Acima de 20 biomassas - Linear Pocket Feeder
- VIR ez fibrosas (Foster Wheeler)
Alimentador Plug Turfa,
- Tipo Duplo 1-23 Acimade 1 serragem, - Fortum Feeder da Finlandia
Pistdo lodo
Alimentador de Turfa,
Pasta tipo Bomba  1-150 Acima de 40 serragem, - Putzmeister GmbH da Alemanha
Pistéo lodo
Sistema de . Turfa,
alimentacédo ,1AC|ma de Acima de 50 serragem,
Pneumatica ' lodo

Fonte: Lau et al. , 2002.
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2.3.4. Gaseificadores.

Um grande numero de gaseificadores de biomassa pode ser encontrado na literatura ou
patentes. Eles podem ser agrupados basicamente em dois grupos principais: (a)
Gaseificadores de leito fixo (b) Gaseificadores com leito fluidizado.

A figura 5 mostra os tipos de gaseificadores e as respectivas faixas de capacidade.

| Co-corrente

: Contracorrente
: Fluidizado borbulhante
: Fluidizado circulante
: Fluidizado pressurizado
| | ! 1 4/ |

1 kW 100 kW 1MW 10 MW 100 MW 1000 MW Capacidade

Figura 5 - Escala de Aplicacdo de Tecnologias de Gaseificacdo de Biomassa
Fonte: Larson, 1998

2.3.4.1. Gaseificadores de Leito Fixo

Este tipo de gaseificador representa a maior parte dos gaseificadores em operagdo ou em
construgdo no mundo. Segundo Cenbio (2002), 77,5 % dos projetos de gaseificadores sdo do
tipo de leito fixo, sendo 0 mais indicado para processos em pequena escala e para a produgéo
de gases com baixo poder calorifico (MCKENDRY, 2002).

Dentre os gaseificadores de leito fixo, podem-se destacar dois grandes subgrupos: os de
circulacédo de gases cocorrente (downdraft) e contracorrente (updraft). Em ambos, o material a
ser gaseificado se desloca apenas pela acdo da gravidade, o que os diferencia € o sentido do

agente oxidante.

2.3.4.2. Gaseificador Contracorrente
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O gaseificador contracorrente (com queima de carvao) € o de projeto mais antigo, simples
e largamente utilizado para a gaseificacdo de carvdo mineral e, em menor escala, para
gaseificacdo de biomassa. A denominacgdo contracorrente se refere ao fato do combustivel ser
alimentado pelo topo (através de uma valvula rotativa ou porta de alimentacdo) e este se
desloca em contracorrente ao agente oxidante, introduzido pela grelha, localizada na base do

gaseificador, como mostrado esquematicamente na Figura 6.

Alimentacao da

Biomassa
Gas
Zona de l,
Secagem '.f

Zonad |
Pt —

Zona de
reducio

Zona de
—b A f
I I I - ‘

Cinzas I . .
1400 1000 600 200

1200 800 400
Temp o

Figura 6- Esquematico do gaseificador contracorrente
Fonte: (MCKENDRY, 2002) e (NEST, 2009) adaptado.

Na Figura 6 também sdo apresentadas as regides normalmente encontradas ao longo do
leito de um gaseificador contracorrente tipico, bem como o perfil de temperaturas. As
primeiras camadas de combustivel s6lido apoiadas sobre a grelha entram em combustao
intensa, produzindo CO, e H,O a temperaturas elevadas. Estes gases sdo reduzidos a CO e H;
conforme passam pela camada descendente de combustivel. Os gases, porém, ao subirem,
continuam trocando calor com a corrente de s6lidos, promovendo a sua pirélise, a liberacdo
de materiais volateis e umidade para a corrente gasosa. Apos esta troca de calor e massa, 0s
gases saem pelo topo do gaseificador e as cinzas do combustivel, ainda com uma fracdo de
carbono do combustivel ndo convertido em gas, sao retiradas pela base do gaseificador.

As principais vantagens dos gaseificadores contracorrentes sdo (CIFERNO et al., 2002;

MCKENDRY, 2002):
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e Simplicidade operacional;

e Habilidade de processar materiais com elevado teor de dgua e material inorganico,
como lodo residual do tratamento de esgoto;

e Baixo custo;

e Potencial de operar com temperaturas muito elevadas na regido da grelha (a menos
que vapor d’agua seja injetado na grelha) capaz de fundir metais e escoria
(gaseificagdo com cinza fundida);

e Alta eficiéncia de converséo de carbono;

e Baixos niveis de sélidos no gas; e

e Alta eficiéncia térmica.

As principais desvantagens dos gaseificadores contracorrentes sdo (CIFERNO et al.,
2002; MCKENDRY, 2002):

O gés gerado normalmente contém de 10 a 20 % do alcatrdo formado na pirdlise do

combustivel, com uma concentracdo da ordem de 100 g/Nm®. Estes alcatrdes, no

entanto, queimam bem em processos de combustao direta.

e No caso de aplicagdes em motores de combustao interna, turbinas ou para geracao de
gas de sintese, o alcatrdo devera ser removido;

e A grelha pode ser submetida a temperaturas muito elevadas, a ndo ser que vapor
d’agua ou CO; seja injetado com o ar ou 0 oxigénio; e

e A granulometria do combustivel alimentado tem de ser uniforme e pequena para

evitar perda de carga elevada no leito (no caso do gaseificador atmosférico) ou

formac&o de canais preferenciais.

2.3.4.3. Gaseificador Cocorrente

O gaseificador cocorrente se assemelha construtivamente ao gaseificador contracorrente,
exceto que o ar e o gas fluem para baixo, na mesma dire¢do que o combustivel. Esta mudanca
de sentido faz toda a diferenca para um combustivel com teor elevado de matéria volatil como
a biomassa. Neste tipo de gaseificador, o ar injetado no gaseificador, pode queimar até 99,9 %
do alcatrdo liberado pelo combustivel. Como o ar introduzido no gaseificador, encontra
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primeiro a biomassa ndo queimada, a temperatura maxima ocorre na fase gasosa, ndo mais na
fase s6lida. O material solido localizado logo acima desta regido sofre um pré-aquecimento e
secagem, principalmente por troca de calor por radiacdo com a regido de pir6lise flamejante.

Materiais com umidade elevada (acima de 20 %) apresentam dificuldades de
aquecimento e secagem, devido a evaporacdo da agua contida no interior das particulas, que
retarda ou até impede a formagdo da regido de pirdlise flamejante, levando a formacdo de
gases com alto teor de alcatrao.

Conforme a biomassa atinge uma determinada temperatura (acima de 200°C), ela comegca
a liberar combustiveis volateis que, ao entrar em ignicdo com o ar descendente, forma uma
chama em volta das particulas, que passam a queimar mais intensamente, devido as trocas de
calor com a prépria chama, até o esgotamento de toda a matéria volatil, restando de 5 a 15 %
de carvdo vegetal. Os gases ricos e aquecidos desta regido reagem com o carvdo vegetal a
800-1200°C, gerando mais CO e H,. Como as principais reacfes que ocorrem nesta regido séo
endotérmicas, a temperatura do gas cai para valor inferior a 800°C, abaixo do qual as reagoes
de gaseificagdo praticamente ficam congeladas. Uma cinza com algum carbono ainda nao
reagido (4 a 8 % da massa alimentada) passa através da grelha para disposicéo.

O principio de operac¢do do gaseificador cocorrente é apresentado na Figura 7.
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Figura 7 - Esquematico do gaseificador cocorrente
Fonte: Adaptado de Mckendry, 2002 e Nest, 2009.
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As principais vantagens do gaseificador co-corrente sdo (CIFERNO et al.,, 2002;
MCKENDRY, 2002):

e Consomem entre 99 a 99,9 % do alcatrdo. Desta forma, o gas gerado pode ser
transportado em tubulacées e utilizado em motores com um minimo de limpeza;

e Os materiais inorgénicos ficam retidos na matriz de carvao e a cinza é retirada pelo
fundo dos gaseificadores, reduzindo de forma acentuada a necessidade de ciclones de
elevada eficiéncia e filtros a quente;

e O gaseificador cocorrente € um sistema comprovado, com mais de um milhdo de
veiculos utilizando este sistema durante a Segunda Guerra Mundial,

e O gas (quando limpo) pode ser utilizado em motores de linha, sem maiores
modificagdes; e

e Os gaseificadores de topo aberto apresentam poucos problemas em casos de

exploséo.

Ainda segundo Ciferno et al. (2002) e Mckendry (2002), as principais desvantagens do

uso deste tipo de gaseificador sao:

e O combustivel tem de apresentar baixa umidade (<20 %) e granulometria uniforme;

e O gas sai do gaseificador a temperaturas elevadas (em geral 700°C). Desta forma,
esta energia € perdida, a menos que haja algum aproveitamento (para
preaquecimento do ar, secagem do combustivel etc.);

e Tipicamente, 4 a 7 % do carbono do combustivel ndo é convertido, saindo com as
cinzas pelo fundo do gaseificador; e

e A poténcia de pico de motores com igni¢do a vela é reduzida em 30 a 40 %, a menos

que estes sejam turbinados.

2.3.4.4. Gaseificador de Leito Fluidizado borbulhante e Leito Circulante

Os gaseificadores de leito fluidizado podem ser divididos em 2 grandes grupos:
gaseificadores de leito borbulhante e gaseificadores de leito circulante. A diferenca basica é a
velocidade de fluidizacdo e o percurso do gas.

O gaseificador de leito fluidizado borbulhante tem velocidades relativamente baixas,
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enquanto o circulante tem velocidades préximas ao de transporte pneumatico. Por isto 0s
sodidos podem ser carregados pelo gas de fluidizacdo, sendo entdo coletado por ciclones e
reciclado (WARNECKE, 2000).

Segundo CENBIO (2002), o gaseificador de leito borbulhante foi o primeiro gaseificador
de leito fluidizado a ser projetado, com velocidade de 1 m/s. No gaseificador de leito
circulante, resultado de projeto mais recente, o material atravessa em velocidade mais alta (7 a
10 m/s), permitindo melhor mistura do ar com o combustivel a ser gaseificado. Para formar a
base de suporte de um leito fluidizado, normalmente se utiliza areia, que representa um
grande reservatério térmico capaz de atenuar grandes variacbes de umidade por periodos
relativamente longos, no combustivel alimentado, ao contrario de caldeiras de grelha. Os
equipamentos de leito fluidizado normalmente apresentam uma capacidade por unidade de
area transversal maior que outros gaseificadores, que, por sua vez, podem apresentar uma
capacidade por unidade de volume maior.

As vantagens que mais se destacam em relagdo ao uso deste tipo de gaseificador séo
(CIFERNO et al., 2002; MCKENDRY, 2002; WARNECKE, 2000):

e A flexibilidade de taxa e composicao de alimentacéo;

e Possibilidade de operar com combustiveis com alto teor de cinzas;
e Féacil controle da temperatura;

e Alta capacidade volumétrica;

e Elevadas taxas de producdo e troca de calor;

e Melhor distribuicdo de temperatura; e

e Rapidez de aquecimento.

No entanto eles sdo mais complicados de operar do que os de leito fixo e por, esta razéo,
sdo empregados majoritariamente em grandes instalacbes e materiais com granulometria
muito fina. Também, apresentam problemas de arraste excessivo do leito (quando este é do
tipo borbulhante).

A combustdo de biomassa em gaseificadores de leito fluidizado borbulhante é uma das
tecnologias mais utilizadas na gaseificacdo da biomassa, existem demonstracdes de operacao
em uma gama de condicOes, tais como temperatura, pressdo e vazao e tipos de biomassas
utilizadas. Além disso, este apresenta a possibilidade de operar com combustiveis com
umidade elevada (até 65 % de umidade) (CENBIO, 2002).
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Para combustiveis, produtos quimicos e aplica¢cdes de hidrogénio, é benéfico operar em
altas temperaturas como é feito para a gaseificacdo de carvdo. Em temperaturas superiores a
1200-1300°C, pouco ou nenhum metano, hidrocarbonetos superiores ou alcatréo é formado, e
a producdo de H, e CO é maximizada sem a necessidade de uma etapa posterior conversao.
(CIFERNO et al., 2002). As Figuras 8 e 9 apresentam os principios de funcionamento dos
gaseificadores do tipo leito fluidizado borbulhante e circulante, respectivamente.
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Figura 8 - Esquematico do Gaseificador de Leito Fluidizado Borbulhante
Fonte: Nest, 2009.
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Figura 9 - Esquematico do Gaseificador de Leito Fluidizado Circulante
Fonte: Nest, 2009.

A Figura 10, apresenta 0 resumo dos tipos de gaseificadores e suas particularidades,
dentre elas os agentes gaseificantes indicados, a escala de producéo limite, faixa de presséo e
temperaturas de trabalho.
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Tecnologias de Leito Fixo Leito Fluidizado
gaseificadores Contracorrente Co-corrente Borbulhante  Circulante 2 estagios
Limite de scale-up <10 t/dia <15 t/dia ilimitado ilimitado ilimitado
Agente oxidante ar ar ar, O,, vapor ar, O, vapor ar, O3 vapor
Pressdo (bar) atmosférica atmosférica 1a35 1a19 atm./press.
Temperatura (°C) 300 a 1000 300 a 1000 650 a 950 800 a 1000 600 a 1000

Propriedades do gds de sintese

LHV (MJ/Nm?) 4as 45a13 12a18
alcatrdo (mg/Nm?) 35000 500 a 1.000 13500 baixo 1.500 a
4.500

Figura 10- Resumo dos tipos de gaseificadores e suas particularidades.
Fonte: Adaptado de Monteiro, 2009.

As tecnologias para geracdo do gas de sintese a partir da biomassa sdo apresentadas na
Tabela 5.

Tabela 5 - Tecnologias de Gaseificacdo para Producédo de Gas de Sintese
TIPODE _ TIPO DE TECNOLOGIA
GASEIFICACAO GASEIFICADOR DISPONIVEL

Gaselflcaf(_;ao em leito Gaseificador Lurgi
X0
Gaseificacdo em leito

Gaseificacéo direta fluidizado (vapor + Véarnamo
(autotérmica) oxigénio)
Gaseificagio em leito
arrastado
Gaseificacdo indireta Gaseificagdo em leito Giissing

(alotérmica)

fluidizado (vapor)

Pirdlise

Gaseificagio em leito
arrastado

Tecnologia Choren

A gaseificacdo direta da biomassa € realizada com injecdo direta de oxigénio no
gaseificador e, a indireta, com aquecimento indireto da biomassa e dos produtos gerados na
decomposicdo térmica da biomassa. Na rota de gaseificacdo direta, 0 oxigénio € injetado
diretamente no gaseificador junto com a biomassa, numa razdo em torno de 30 % da
estequiométrica, para gerar a energia necessaria para promover as reagdes endotérmicas de
gaseificacdo. Esta energia, dependendo do tipo de gaseificador, é liberada a partir da
combustdo da fracdo volatil da biomassa (gaseificadores cocorrentes, leito fluidizado e de
arraste, gerando gases com baixo teor de alcatrdo) ou do residuo carbonaceo (gaseificadores
contracorrente e de fluxo cruzado, gerando gases com teores elevados de alcatréo).
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Na indireta, o fornecimento da energia para as reacdes de gaseificacdo se da de forma
indireta, através de uma superficie (trocador de calor) ou do contato com particulas aquecidas,
que ficam em recirculagéo, deixando de haver a necessidade do uso de oxigénio concentrado.
Uma vez resfriadas, estas particulas sdo enviadas para um reator de leito fluidizado anexo ao
gaseificador, junto com os residuos carbonaceos da biomassa, onde ocorre a combustdo destes
residuos com ar e o0 aquecimento das particulas.

Os produtos gasosos e os alcatrées gerados a partir da decomposicdo térmica da biomassa
no gaseificador, dependendo da temperatura de operacdo, podem ser decompostos
termicamente no proprio gaseificador, ou precisam passar através de reatores cataliticos,
promotores da reforma de alcatrdes e hidrocarbonetos gasosos com vapor d’agua, gerando CO
e Ho.

Os gaseificadores da primeira rota (gaseificacdo direta) estdo em desenvolvimento mais
avancado na Unido Europeia (CHOREN, CRISGAS, CHEMREC), enquanto que os da
segunda rota (gaseificacdo indireta) estdo sendo mais desenvolvidos nos EUA (E4TECH,
2009; CENBIO, 2002).

2.4 Sustentabilidade

O conceito de sustentabilidade foi criado no comeco da década de 80 por Lester Brown,
fundador do Instituto Worldwatch, que definiu a sociedade sustentavel como aquela que é
capaz de satisfazer suas necessidades sem comprometer as chances de sobrevivéncia das
geracOes futuras.

O conceito de sustentabilidade apoia-se na triade Economia - Meio Ambiente -
Sociedade, cuja traducdo matematica deve ocorrer através de propostas para a quantificacao
das trés faces em questdo. Enquanto a avaliacdo econdmica de processos € uma pratica
comum na engenharia, a quantificacdo de impactos ambientais e sociais gerados ainda estd em

desenvolvimento.

2.4.1. O Aspecto Econdmico

Esta dimenséo assegura que um sistema economicamente sustentavel € capaz de produzir
bens e servicos em uma base continua. A avaliagio econdmica de processos €

tradicionalmente feita através da analise financeira do mesmo, determinando-se o custo de
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capital (CAPEX) e o custo operacional (OPEX) de cada processo. Além disso, na avaliacdo
econdmica, elabora-se uma estimativa de fluxo de caixa para um determinado periodo de
operacgdo da planta, calculando-se alguns indicadores econdomicos: Taxa Interna de Retorno e
0 Valor Presente Liquido, que possibilitam a comparacdo de desempenho econdmico de
processos/plantas ou fluxogramas propostos para determinar o mais lucrativo. O item 8.1desta

dissertacdo apresenta a metodologia para avaliacdo econdmica utilizada neste trabalho.

2.4.2. O Aspecto Ambiental

O interesse em se desenvolverem métodos que podem ser usados para prevenir ou, pelo
menos, minimizar os impactos ambientais é cada vez maior. Este interesse deriva da crenca de
que a prevencdo ambiental, associada a sustentabilidade dos processos industriais conduz a
criacdo de tecnologias que tém um impacto muito menor sobre a salde humana e 0 ambiente.
(CABEZAS et al., 1999)

O tema sustentabilidade ambiental vai além da ecologia industrial e é, talvez, operacional
e conceitualmente, um dos mais complexos que a ciéncia moderna tem enfrentado, uma vez
que envolve interacbes socio-econdmicas e seus efeitos sobre o ecossistema. A Figura 11
apresenta a extensdo do tema sutentabilidade ambiental, desde a concepgdo do processo,
passando pela ecologia industrial levando a sustentabilidade s6cio-econémica.

Gestao

ambientalmente

amigavel .
Produtos g Energia
Limpos Simbiose Industrial Verde |
Processo Verde
A . Ecologia Industrial
\ Politicas Socioeconémicas
T Ecologia

R

Sustentabilidade

Figura 11 — Sustentabilidade aplicada a processos industriais
Fonte: Adaptado de Diwekar, 2005.

No centro deste quadro, esta a planta de produtos quimicos verdes, projetada com produtos
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limpos, processos limpos, energia verde, com gestdo e planejamento ambientalmente
amigavel. A tomada de decisao €, entdo, estendida para o metabolismo industrial e ecologia
industrial, dependente do tempo e politicas sdcio-econdmicas, juntas, seus efeitos sobre os
sistemas ecoldgicos levam & sustentabilidade do planeta a longo prazo.

Segundo Diwekar (2005), é necessario estabelecer uma meétrica para sustentabilidade
ambiental que pode resolver a natureza disciplinar transversal da sustentabilidade que envolve

as interacbes humanas com o ecossistema.

2.4.2.1. Avaliacdo dos impactos ambientais

A avaliacdo do impacto ambiental consiste na identificacdo, previsdo e avaliacdo de
efeitos que um processo causa sobre 0 meio ambiente. O estudo inclui geralmente trés passos,
a identificacdo dos impactos, a identificacdo dos seus efeitos e a avaliagdo dos mesmos.

Identificagdo dos impactos

Para a identificacdo dos fatores que terdo um impacto sobre o ambiente (biofisico e
social), deverdo ser identificados os fendmenos provocados pelo projeto/processo que
poderdo ter um efeito sobre o ambiente. A grande dificuldade dessa etapa se encontra na
questdo de como determinar os limites temporais e espaciais do empreendimento, para
este estudo de caso, os fatores temporais e espaciais do empreendimento serdo
desconsiderados, uma vez que nao ha previsao de local e data de instalagéo.

Identificacéo dos efeitos

Apos definir os fatores impactantes, precisa-se estimar de qual forma estes fatores atuam
sobre 0 meio ambiente classificando o impacto pelo tipo de impacto, magnitude, duracao,
efeito causado, alcance e reversibilidade do mesmo.

Os ecossistemas geralmente formam estruturas complexas, compostas de muitos
sistemas interdependentes. A falta de experiéncia ou instrumentos para executar as
simulacdes ou extrapolacGes do comportamento dos ecossistemas pode levar a previsoes
que se diferem significadamente da resposta real do meio ambiente em relagdo ao

impacto ambiental previamente analisado.
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Avaliagéo dos impactos

O ultimo passo, aquele que leva a tomada de decisdo sobre um projeto, consiste na
avaliacdo de impactos ambientais gerados (AlA) ou potenciais de impactos ambientais
levantados, sendo que os impactos tém pesos diferentes, dependendo da classificagcdo do
impacto.

Nesta fase, surge o maior problema metodologico da AIA, a estimativa da
importancia de cada um dos efeitos, pois este muitas vezes ndo depende de metas
oficialmente determinadas, mas do juizo subjetivo do executor da avaliagdo. Assim
sendo, a AIA de um projeto pode chegar a resultados diferentes, dependendo das
suposicdes que foram colocadas a respeito da importancia.

Mesmo assim, os diferentes efeitos devem ser ponderados, o que é feito de forma
diferente nas diversas técnicas de avaliagdo conhecidas. Assim, os resultados de AlAs,
muitas vezes, ndo levam a um resultado definitivo e objetivo, mas apenas a uma
concluséo subjetiva, cujo resultado depende tanto da escolha da técnica, quanto da atitude

pessoal do pesquisador.

Utilizando-se metodologias uniformizadas, as subjetividades das andlises de impacto
ambiental podem ser minimizadas. Um exemplo é o algoritmo WAR, que foi desenvolvido
pela EPA (Agéncia de protecdo ambiental dos Estados Unidos), que é descrito na secao
subsequente (EPA, 2012).

2.4.2.2. Algoritmo WAR

Este algoritmo foi desenvolvido por Sikdar e Hilaly, pesquisadores da agéncia norte
americana de protecdo ambiental (EPA), em meados da década de 90. O WAR é uma
metodologia que permite comparar, do ponto de vista ambiental, fluxogramas alternativos de
processo. Para tal, propde célculo do potencial de impacto ambiental relativo de cada um dos
quimicos envolvidos no processo de producéo.

O impacto ambiental potencial (Potential Environmental Impact — PEI) de uma
quantidade de massa e energia pode ser definido como o efeito que este material e energia

teriam sobre o meio ambiente se fossem emitidos. Isto ndo implica que a emissao
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efetivamente ocorra, mas, se ocorrer, teria 0 impacto quantificado.

O PEI é uma quantidade conceitual e ndo pode ser medido diretamente. No entanto, ele
pode ser estimado a partir de quantidades mensuraveis. Através de um balango de impactos
ambientais, tendo o processo como sistema, € possivel calcular o impacto associado a um

determinado fluxograma. A Figura 12 apresenta a area de atuacdo do algoritmo em questao.

Processo de Distribuicéo Uso do
E—
Transformagao do Produto Produto
A
Algoritmo
WAR
Processo de - Distribuicéo
<«—— Reciclagem ¢—
Transformagao do Produto

Figura 12 - Atuagdo do Algoritmo WAR no Ciclo de Vida.
Fonte: Adaptado de Young e Cabezas, 1999.

Assim como se faz na engenharia quimica com os balancos massicos e energeéticos,
também é possivel efetuar um balanco de potenciais de impactos ambientais relacionando as
entradas e saidas do processo. Os impactos relacionados a geracao da energia consumida pelo

processo também deverao ser considerados.

O balango do PEI de um processo é descrito pela Equacéo 8.

% =P, +1lep), — [(CP)out — [(ffp)out — [(cp)we — [(er))we + [(t)gen Equaco 8

onde I; é a quantidade do potencial de impacto ambiental que existe dentro do sistema, isto €,
no processo quimico e no processo de geracdo da energia necessaria para o processo; 1P, e
1), sdo as taxas de entrada e de saida de PEI do processo quimico; 1, e I®y,; sdo as
taxas de entrada e de saida de PEI do processo de geracdo de energia; 19", e 1P, sdo as
taxas de PEI de energia residual que sai do processo, e I(t)gen é a taxa de PEI gerada no
processo.

Para calcular o impacto ambiental associado a um processo, define-se as categorias de



31
CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

impacto, e determina-se o inventario das correntes de entrada e saida do processo, definindo-
se suas vazOes e composicdes. Young et al. (2000) descrevem as categorias de impacto
analisadas pelo WAR:

a) HTPI: potencial de toxicidade para 0 homem por ingestao;

b) HTPE: potencial de toxicidade para 0 homem por exposi¢do (contato com a pele ou
inalacdo);

c) TTP: potencial de toxicidade terrestre;

d) ATP: potencial de toxicidade aquética;

e) GWP: potencial de aquecimento global,

f) ODP: potencial de esgotamento do 0zonio;

g) PCOP: potencial de oxidagdo fotoquimica;

h) AP: potencial de acidificagéo

O impacto ambiental (indice 1) de um processo € calculado, em PEI/h, de acordo com a
Equacdo 9. Essa taxa leva em conta todas as i categorias de impacto («;), as vazdes das j
correntes de saida de massa (Mj) e os k componentes de cada corrente, com composi¢ao X.

__ v Categorias Correntes Componentes ~
1A=73%, o X M;; Xy Xkj Pi Equacéo 9

O score normalizado (¢ k) é a razdo entre o score do componente k na categoria i € a
media dos scores de todos 0s componentes na mesma categoria, conforme Equacéo 10.

Scoreg;

Py = Scorers. Equacéo 10
Para cada uma das categorias de impacto ambiental, os scores sdo calculados de maneiras
diferentes. O HTPI e TTP, potencial de toxicidade para 0 homem por ingestéo e potencial de
toxicidade terrestre, respectivamente, sdo calculados pelo LD50, que é a dose em mg/kg
corpdreo que resultou a morte em 50% das cobaias expostas quando submetidas a uma Unica

dose (Equacdo 11). Neste caso este valor é definido em ratos.

1

e Equacao 11
(LDso)x quag

(Score)k,HTPI =
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O ATP, potencial de toxicidade aquética, é calculado pela mesma Equagdo 11, porém,
usando o LD50 que foi determinado com uma determinada espécie aquatica. O HTPE,
potencial de toxicidade para 0 homem por exposicao, é calculado pelo TLV — TWA, que é a
média ponderada pelo tempo de exposicao para a jornada de trabalho de 8h/dia, 40h/semana
(nos EUA, uma vez que no Brasil esta jornada pode ser de até 48h) a qual praticamente todos

trabalhadores podem se expor repetidamente, sem apresentar efeitos nocivos (Equacdo 12).

1

m Equagéo 12

(Score)k,HTPE =

Os valores de TLV sdo obtidos de OSHA, ACGIH, NIOSH, no entanto no Brasil estes
valores podem ser diferentes dos valores fornecidos pelo WAR, uma vez que a NR-15 fixa
que este valor pode ser calculado para uma jornada de até 48h de trabalho, 8h/dia. Além disso,
a NR-15 determina o “valor teto” e, para as substancias que ndo tém valor teto, estabelece o
valor méaximo (Limite de Tolerdncia x Fator de Desvio), cujos valores ndo podem ser
ultrapassados em momento algum durante a jornada de trabalho.

O GWP ¢é o potencial de aquecimento global ou efeito estufa, o qual é estimado
observando-se a quantidade de radiacdo infravermelha que uma unidade massica de um
material pode absorver em 100 anos em comparacdo a quantidade que seria absorvida por
uma unidade massica de CO, no mesmo periodo.

O ODP, potencial de destruicdo da camada de o0zbnio, é estimado comparando-se a taxa
com a qual uma substancia reage com o0z6nio para formar oxigénio molecular com a taxa de
reacdo do CFC-11 (triclorofluorometano) com o 0zonio, ou seja, 0 ODP do CFC-11 € 1.

O POCP, potencial de oxidacdo fotoquimica ou formacdo de fumaga ou névoas, é
estimado através da comparacdo da taxa em que uma unidade massica de uma dada substancia
reage com o radical OH  com a taxa em que uma unidade massica de etileno reage com o
radical OH".

O AP, potencial de acidificagdo, é determinado comparando-se a taxa de liberagdo de H*
para a atmosfera de uma dada substancia com a taxa de liberacdo de H* pelo SO..

Atualmente, a base de dados do WAR possui mais de 1600 substéncias, sendo que 0s
valores em vaérias categorias foram determinados a partir de estudos de Heijungs et al. (1992).

2.4.2.3. Analise de Ciclo e Vida (LCA)
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A Anélise de Ciclo e Vida (Life Cycle Analysis, LCA) é o método mais utilizado para se
identificar, quantificar, avaliar e priorizar os impactos ambientais potenciais diretamente
atribuiveis a sustentabilidade de produtos. A LCA ¢ definida como a compilagdo e a avaliacdo
de entradas, saidas e o potencial de impactos ambientais de um produto ao longo do seu ciclo
de vida (YANG, 2007).

Quando usada em projetos sustentaveis, a LCA se destina a incorporar fatores no inicio
da fase de concepcdo, para se comparar as opgdes de projeto e a identificagdo de potenciais
pontos de melhoria nos mesmos. Existem varios metodos e ferramentas para a LCA. A ISO
14040 recomenda um quadro padrdo metodologico para LCA, com as etapas de defini¢do do
objetivo/escopo do estudo; levantamento e analise dos inventarios; avaliacdo dos impactos e
interpretacédo dos resultados (KEOLEIAN;SPITZLEY, 2006).

Definicdo do objetivo e P>

£scopo

\ 4
Levantamento e analise dos

A 4
104d181u|

inventarios

ogde

v

Avaliagdo dos impactos

A 4

ambientais <

Figura 13 — Metodologia de Analise de Ciclo e Vida
Fonte: Adaptado de YANG, 2007.

Idealmente, a analise de ciclo e vida engloba todos os estagios do referido ciclo (cradle-
to-grave), mas, na pratica, ela pode ser tdo abrangente quanto apropriado a finalidade do
estudo. O ciclo de vida de um dado produto é normalmente dividido em trés fases:

e Pré-producdo: Fase que inicia na extracdo do meio ambiente até o portdo da
industria de processamento (cradle-to-gate);

e Producdo: Processamento/manufatura do produto até a entrega do produto ao cliente
(gate-to-gate);

e Pds-producédo: Processos de uso, de reciclagem ou tratamento/disposicdo final do
produto (gate-to-grave).

As primeiras consideragOes sobre a quantificacdo do potencial de impacto ambiental
(PEI) em ferramentas de analise de processos quimicos resultaram na criacdo do algoritmo
WAR.
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A maior parte das ferramentas desenvolvidas recentemente para a analise de ciclo e vida
de processos faz uma avaliagdo de riscos para se calcular um indice de toxicidade, o que
permite comparar o desempenho ambiental de diferentes processos. No entanto, essa
abordagem ignora os parametros locais especificos (tais como a proximidade da populagéo, 0s
aspectos geoldgicos e a presenca de ventos), que sdo fatores determinantes do impacto

ambiental.

2.4.3. O Aspecto Social

O desenvolvimento social sustentdvel em ASSEFA et al. (2007) é abordado como o
desenvolvimento humano a longo prazo, definido como o progresso em uma dada direcéo que
permite a todos o0s seres humanos satisfazer as suas necessidades essenciais: para atingir um
nivel razoavel de conforto, para viver uma vida de significado e interesse, e para compartilhar
de forma justa as oportunidades de salde e educacdo. Assim, o desenvolvimento humano tem
como objetivo final, um fim para o qual outras atividades importantes, tais como o0
desenvolvimento econdmico Sdo 0s meios.

A importancia da dimensdo social do desenvolvimento sustentdvel aumentou
significativamente durante a Gltima década do século XX. No entanto, a medi¢do dos
impactos sociais e o célculo dos indicadores sociais adequados estdo muito menos
desenvolvidos em relacdo aos indicadores ambientais para avaliar os potenciais passivos
associados com os projetos realizados e tecnologias propostas.

Alguns exemplos de indicadores sociais sdo (LABUSCHAGNE et al., 2006):

e O risco associado a um processo

e A confianca da sociedade na empresa ou na tecnologia

e A estabilidade dos funcionarios na empresa;

e O numero de acidentes de trabalho;

e O impacto econdmico da instalagdo nas atividades da comunidade local; e
e A preservacado da cultura local, entre outros.

A quantificacdo precisa dos aspectos sociais requer que o processo industrial ja esteja
instalado e em operacdo. No entanto, na proposta de novos processos, algumas vezes é
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3 PROCESSOS VERDES

Os produtos quimicos podem ser fabricados por uma variedade de rotas sintéticas. O
projetista de um processo deve escolher as matérias primas, os solventes, os catalisadores,
caminhos de reacdo e as condi¢Oes de reacdo, e estas escolhas de projeto tém impacto
significativo no desempenho ambiental global de um processo quimico.

Até meados dos anos 1950, concebia-se o sistema produtivo separado do meio ambiente,
portanto, os problemas ambientais situavam-se fora das fronteiras do sistema industrial. Sob
esse ponto de vista, 0s estudos se focalizavam na consequiéncias da polui¢do na natureza e nao
em suas causas. Atualmente, esta forma de encarar o problema é chamada de “tratamento de
final de tubo” (em inglés, end-of-pipe) (ARAUJO et al., 2011).

Na década de 70, ganhou forma o conceito de que 0s impactos e as preocupacdes
ambientais relacionadas a um processo de producdo devem ser considerados quando este
ainda esta em fase de projeto ao invés de confiar em tratamentos de final de curso. Este
conceito foi introduzido por meio da criagdo de redes de trocadores de calor, empregadas para
minimizar o consumo de energia nos processos industriais. (Young & Cabezas, 1999)

Como consequéncia, 0s conceitos de “metabolismo industrial” e *“ecologia industrial”
tém-se manifestado ao longo das ultimas trés décadas, ainda que de forma dispersa. O
conceito de descrever os fluxos de massa e de energia, inerentes aos processos industriais,
como um sistema metabdlico, foi introduzida por Robert U. Ayres, que cunhou o termo
“metabolismo industrial”. Este conceito se fundamenta, segundo Ehrenfeld (1997), na
aplicacdo do principio do equilibrio material e energético ligado a atividade humana, desde
sua extracdo inicial até a sua inevitavel reintegracdo, mais cedo ou mais tarde, aos ciclos
biogeoquimicos globais.

O conceito de ecologia industrial, entretanto, vai além. A partir do conhecimento de
como os sistemas industriais funcionam e sao regulados, sugere-se a modelagem dos sistemas
industriais como o0s ecolégicos, onde muito pouco € descartado ou perdido, o que o torna um
potencial guia para a melhoria da sustentabilidade. Assim sendo, este representa um conjunto
de principios de projetos e operacfes padronizados de acordo com 0s proprios mecanismos
naturais em que matéria-prima e rejeitos tém a mesma funcéo para diferentes organismos,
propiciando a minimizacdo do desperdicio e a maximizacdo da eficiéncia ambiental. (Seager
& Theis, 2002)
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3.1 Engenharia verde

O conceito de engenharia verde se concentra em como atingir a sustentabilidade através
da ciéncia e da tecnologia. Os 12 Principios da Engenharia Verde fornecem uma base para
cientistas e engenheiros se basearem na concep¢ao de novos materiais, produtos, processos e
sistemas benignos a satde humana e ao meio ambiente. Um projeto baseado nos 12 principios
da engenharia verde vai da linha de base das especificacdes de qualidade e seguranca,
passando a considerar fatores ambientais, econdmicos e sociais, conforme descreve Anastas et
al.( 2003).

3.1.1. Principios de Engenharia Verde

Anastas e Zimmerman (2003) descrevem os doze principios da Engenharia Verde como:

Principio 1 - Inerente ao invés de circunstancial. Deve-se avaliar a natureza do material

selecionado, assim como as entradas de energia para assegurar que estas sdo tdo benignas
quanto possivel. Este € um primeiro passo na dire¢cdo de um produto, sistema ou processo
sustentavel. Embora as consequiéncias negativas de substancias inerentemente perigosas
possam ser minimizadas, isto € alcancado somente com um investimento significativo de

capital, tempo, recursos, materiais e energia.

Principio 2 - Prevencdo ao invés do tratamento. E melhor prevenir do que tratar os

residuos ou limpar o lixo depois de formado. Um ponto importante, que muitas vezes €
esquecido, é o conceito humano de residuos. Em outras palavras, ndo ha nada inerente sobre a
energia ou uma substancia que a torne um residuo. Pelo contrario, resulta de uma falta de uso
que ainda tem que ser projetado ou implementado. O conceito de residuo € atribuido ao
material ou energia, cujas correntes de processo ou sistemas sdo incapazes de explorar de
forma eficaz para uso benéfico. Independentemente da sua natureza, a producdo e 0 manuseio
dos residuos consome tempo, esforco e dinheiro. Além disso, 0s residuos perigosos exigem

ainda mais investimentos para monitoramento e controle.

Principio 3 - Projeto para separacdao. As operacOes de separacdo e purificacdo devem ser

projetadas para minimizar o consumo de energia e utilizacdo de materiais. Muitos métodos
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tradicionais de separacdo requerem grandes quantidades de solventes perigosos, enquanto
outros consomem grandes quantidades de energia na forma de calor ou de pressao. Projetos
desenvolvidos de forma apropriada utilizam as propriedades fisico-quimicas das substancias,
tais como solubilidade ao invés da volatilidade, permitem a auto-separacdo intrinseca dos
produtos em condicdes induzidas, diminuindo o desperdicio e o tempo de processamento.
Estratégia de projeto semelhante pode ser aplicada em todas as escalas de tal modo que o
produto final, o processo ou o sistema € moldado a partir de componentes com as
propriedades desejadas. Isso minimiza o consumo de energia e materiais necessarios para
isolar a saida desejada a partir de uma complicada matriz de substancias indesejaveis e sem
valor.

Além disso, os componentes da matriz indesejada muitas vezes sao classificados como
residuos, o que requer tempo, dinheiro e recursos para movimentacao, transporte, eliminacédo

e acompanhamento necessario.

Principio 4 - Maximizar a eficiéncia. Produtos, processos e sistemas devem ser projetados

para maximizar a eficiéncia no uso de massa, energia, espaco e tempo. Ou seja, maximizar as
transferéncias de massa e energia para aumentar a eficiéncia temporal e espacial. Se um
sistema for projetado, usado ou aplicado com eficiéncia menor que a maxima, 0S recursos
estdo sendo desperdicados ao longo o ciclo de vida. Além disso, em sistemas ja otimizados é
necessario 0 monitoramento em tempo real para garantir que o sistema continue operando nas

condicdes de projeto pretendidas.

Principio 5 - Produtos, processos e sistemas devem ser prioritariamente movidos pela

“retirada de produtos” e ndo “empurrados pela entrada”. Do principio de Le Chatelier, o
equilibrio pode ser deslocado no sentido da formagdo de produtos se for aumentada a
quantidade de reagentes ou através da introducdo de mais energia. Quanto maior a quantidade
de reagentes maior é o gasto com a purificacdo dos produtos. Mas este mesmo efeito pode ser
alcancado através da concepcao de transformacdes/reacdes onde o produto é continuamente
reduzido ou removido do sistema, isto €, 0 processo é "puxado" para a conclusdo sem a

necessidade de excesso de energia ou material.

Principio 6 - Complexidade conservada. O nivel de complexidade de um produto, seja ele

no macro, micro, ou escala molecular, é geralmente uma fungdo das despesas de materiais,

energia e tempo. Materiais com alta entropia e/ou complexidade devem ser reutilizados e ndo
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reciclados, uma vez que a destruicdo da complexidade implica no aumento da entropia do
ambiente. Por outro lado, materiais com baixos niveis de complexidade devem ser reciclados,

quando possivel, ou dispostos adequadamente, quando necessario.

Principio 7 - Produtos visando a durabilidade e ndo a imortalidade. Os produtos

desenvolvidos devem ser projetados para resistir 0 tempo necessario para 0 cumprimento da
sua funcdo e ndo mais. Produtos que duram muito mais que a sua vida comercial muitas vezes
causam danos ambientais, que vao desde a eliminacdo de residuos sélidos até a imortabilidade

e bioacumulacdo.

Principio 8 - Evitar excessos no dimensionamento. E preciso conhecimento aprofundado

do sistema a ser projetado para ndo exagerar na margem de seguranca. A agilidade e a
flexibilidade necessaria do produto antecipada na fase de projeto é importante. No entanto, os
custos de materiais e energia para o superdimensionamento ou capacidade ndo utilizada
podem ser elevados. Além disso, ha uma tendéncia de se projetar para 0s piores cenarios ou
otimizar desempenho em condigdes extremas ou irreais, que permitem que 0 mesmo produto
ou processo possa ser utilizado independentemente das condigcdes de processo, o que leva a

um projeto baseado em condig¢des ndo operacionais (BENEDICTO, 2009).

Principio 9 - Minimizar a diversidade em produtos multicomponentes. Minimizar a

diversidade de materiais em um produto multicomponente facilita a gestdo do produto em fase
final de vida.

Principio 10 - Integracdo dos fluxos de massa e energia. Desta forma, ha a minimizagédo
do esgotamento de matérias primas e energias ndo renovaveis. Produtos, processos e sistemas
devem ser projetados de forma a utilizar a estrutura de energia e material existente, seja na
unidade operacional, linha de producdo, fabrica, parque industrial, ou localidade. Através da
utilizagdo da energia e fluxos materiais existentes, a necessidade de gerar energia e/ou
adquirir materias primas de processo sdo minimizadas. Na escala industrial, esta estratégia
pode ser usada reutilizando-se o calor gerado por reacGes exotérmicas para conduzir outras
reacbes com energias de ativacdo elevadas. Subprodutos formados durante as reacOes
quimicas ou através de passos de purificacdo podem se tornar matérias primas em reacoes
subsequentes. Sistemas de co-geracdo de energia podem ser usados para gerar eletricidade e

vapor simultaneamente de modo a aumentar a eficiéncia. Desta maneira, "residuos" de
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materiais e energia podem ser capturados ao longo das linhas de producdo, facilidades, e/ou
parque industrial e incorporadas aos processos e produtos finais. (Anastas & Zimmerman,
2003)

Principio 11 - Prever o “after-life” do produto. Deve-se projetar processos e produtos, sob

a perspectiva de mudanca constante, prevendo-se um final de vida rapido para os casos de
evolugdes tecnoldgicas. Um exemplo para contornar € a concepcao modular do produto, de
forma a reduzir o desperdicio, para que 0s componentes que permanecerem funcionais e

tenham valor possam ter reutilizacéo e / ou reconfiguracdo. (BENEDICTO, 2009)

Principio 12 - As matérias primas e fontes de energia devem ser prioritariamente

renovaveis, 0 que evita o esgotamento de materiais e fontes de energia. A natureza da origem
dos materiais e entradas de energia pode ter uma grande influéncia sobre a sustentabilidade de
produtos, processos e sistemas, uma vez que estes podem de forma indireta consumir recursos
nao-renovaveis. (BENEDICTO, 2009)

3.1.2. Requisitos de um processo candidato ao selo de processo verde

Os processos quimicos candidatos ao selo de processo verde devem ter atributos, tais
como (EPA, 2011):

* Simplicidade;

* Seguranca;

* Alto rendimento e seletividade;
« Eficiéncia massica e energética;

* Uso de reagentes e matérias-primas renovaveis e reciclaveis.

Em geral, os processos ndao podem alcancar todos estes objetivos a0 mesmo tempo e é
tarefa de quimicos e engenheiros quimicos identificar caminhos que otimizem o equilibrio dos
atributos desejaveis.

A identificacdo dos caminhos ambientalmente amigaveis requer avangos na sintese de

processos, pois 0 numero de opgbes na escolha de rotas de producdo € grande, cujas
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implicacbes de escolhas sdo complexas, e as ferramentas de projeto para identificar
quantitativamente os produtos/processos quimicos verdes, ainda ndo estdo disponiveis.

No entanto, um extenso corpo de conhecimento sobre a engenharia verde existe e
algumas ferramentas de projeto qualitativo e quantitativo estdo surgindo, como o algoritmo
WAR.

Os conceitos e principios apresentados anteriormente sdo empregados no
desenvolvimento e serviram de base para esta dissertacao, estando estes diretamente ligados a
escolha da matéria prima, busca da maximizagdo da eficiéncia térmica, dimensionamento de

equipamentos e integracdo energética dentro das rotas de processo.
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4 PROCESSAMENTO DA BIOMASSA

Como ferramenta no auxilio do desenvolvimento de processos de gaseificacdo e para
melhor aproveitamento energético de biomassas, destacam-se a modelagem e a analise dos
sistemas, utilizando-se o programa ASPEN HYSYS. Esta plataforma de modelagem de
processos é utilizada no desenvolvimento de processos quimicos dos mais variados segmentos
industriais e possui, além de um vasto banco de dados de propriedades das substancias
quimicas, uma interface grafica que facilita a disposicdo de sequéncias de reacdes e

equipamentos.

4.1 Caracterizacdo da Biomassa

Um aspecto importante na simulacdo do processamento de biomassas € a caracterizagdo
da mesma. As microalgas metabolizam o CO, em glicose através da fotossintese. A glicose,
por sua vez, participa de complexas vias metabdlicas, nas quais o carbono, oriundo do gas
carbdnico e os nutrientes fornecidos a ela, assumem a forma, principalmente, de lipidios,
proteinas e carboidratos. A composicdo das microalgas varia de acordo com a espécie
analisada e com as condicdes de cultivo, principalmente em funcdo da temperatura de cultivo,
quantidade de nutrientes e luz fornecidos a ela durante o crescimento (Bhola et al., 2011,
Scragg, 2002).

E possivel estabelecer uma composicdo aproximada, geralmente reportada em termos de
fracGes massicas de proteinas, lipidios, carboidratos e cinzas, conforme descreve Spolaore
(2006) e Thomas et al. (1984), ou em termos da férmula estrutural minima, isto é, da relacdo
molar entre os elementos presentes nas celulas (C, H, O, N, P, entre outros) (Xu et al., 2011,
Picardo et al., 2012).

A microalga selecionada para este estudo foi a Chlorella vulgaris, devido ao teor de
lipidios mediano e a quantidade de informagdes disponiveis na literatura, tais como

composicao, poder calorifico e estudos de gaseificagdo da mesma.

4.1.1. Incorporacdo e Validagdo da Biomassa-Modelo em Ambiente ASPEN
HYSYS

Picardo et al. (2012) descrevem procedimento para representacdo de biomassa algal como
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corrente de alimentacdo em simulador de processos. Neste, a biomassa é representada por
moléculas tipicas representando os pools metabdlicos Proteinas, Carboidratos e Lipidios, aqui
referidos como lumps. A Figura 14 ilustra a simulacdo da corrente de biomassa via
metodologia de lumps utilizada na simulagdo da biomassa, onde o ajuste da composigédo de
cada uma dessas correntes, bem como da proporcdo entre as vazfes das mesmas, é realizado

para que a composicado da biomassa reproduza aquela reportada na Tabela 6.

Protein
Carb Dli:lrate E— BIOMASS
Lipid MIX-100

Figura 14 — Simulagdo da Corrente de Biomassa por Metodologia de Lumps

Tabela 6 - Composi¢do Adotada para a Microalga Modelo

COMPONENTE FRACAO MASSICA (%)

Carboidratos 18
Lipidios 31
Proteinas 51

Fonte: lllman et al. (2000)

As moléculas tipicas que representam os pools metabdlicos foram: (a) Lipidios: acido
palmitico, (b) proteinas: &cido etilenodiamino tetra-acético (EDTA), e (c) Carboidratos:
sacarose. As moléculas inexistentes no banco de dados do simulador foram tratadas como
componente hipotético (Hypothetical component), com propriedades calculadas por
procedimento de contribuicdo de grupos disponivel no simulador, com modelo UNIQUAC.

O pacote termodindmico empregado para 0 processo de gaseificacdo foi o PRSV (Peng
Robinson Stryjek-Vera). Este modelo satisfaz as condigdes de ndo idealidade do sistema tanto
em relacdo a natureza dos componentes como a pressao do sistema.

A validacdo da simulacdo da corrente BIOMASS (Figura 15) foi realizada através do
poder calorifico inferior da mesma. O poder calorifico inferior (PCI) da microalga-modelo foi
calculado de acordo com a Portaria ANP n°128, onde, a biomassa passa por uma combustéo
total a CO, e H,O, com um posterior resfriamento do gas de combustao a temperatura original
do combustivel, sem que haja condensacdo do vapor de agua. A temperatura escolhida como
padrao foi de 130°C. No fluxograma da Figura 15, a corrente BIOMASS ¢ direcionada para o
gaseificador (Combustion Chamber), que recebe corrente de oxigénio puro (oxygen)
produzindo a corrente gas (flue gas). A corrente de energia Q fornece o poder calorifico
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superior, que, subtraido da corrente de energia Q2, permite o célculo do poder calorifico
inferior. O valor encontrado pela utilizacdo deste método foi proximo aos valores reportados
na literatura, conforme Tabela 7, onde a biomassa simulada é denominada “Biomassa

modelo”.

———
oxygen flue flue
gas Cooler gas'
G Combustion
BIOMASS chamber
Q Zero

Figura 15 - Calculo do Poder Calorifico Inferior (PCI) de Microalga Chlorella vulgaris

Tabela 7 - Comparacao do Poder Calorifico Inferior Chlorella vulgaris

PCI (kJ/g) REFERENCIA

Biomassa modelo 18.55 Valor calculado
Chlorella vulgaris 17.44 Bhola et al., 2011
Chlorella vulgaris 18.00 Illman et al., 2000
Chlorella vulgaris 18.40 Xu et al., 2011

4.2 Analise de Sensibilidade do Processo de Gaseificacéo

Investigou-se, para a biomassa modelo, a sensibilidade do processo de gaseificacdo em
relacdo as condicBes operacionais e ao agente gaseificante utilizado. Para tanto, foram
escolhidas condi¢cbes-padrdo e cada condicdo operacional sofreu variages, enquanto as
demais permaneciam constantes, a saber: temperatura, pressao, vazao de oxidante e tipo de
agente oxidante. Note-se que, para se avaliar a influéncia da temperatura, mantendo-se a
vazao de agente oxidante constante, torna-se necessario ceder ou retirar calor ao/do processo.

Para fins de simplificacdo, nas simulagdes realizadas para andlise da sensibilidade, a
umidade da biomassa alimentada no processo é ajustada para 55%. Esta umidade é reduzida
para 15% em massa para entdo alimenta-la no gaseificador. Além disso, a alimentagdo do
gaseificador foi fixada em 1 ton/h de biomassa seca. Ressalta-se que os resultados
apresentados neste item sdo exploratérios e visam, tdo somente, a validacdo da biomassa-

modelo a partir do acompanhamento de seu comportamento frente ao processo de
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gaseificacéo.

O fluxograma para a avaliacdo da sensibilidade do processo de gaseificacdo as variacdes
das condigdes de processo € apresentado na Figura 16. Neste fluxograma, a corrente
“Biomass” (seca), em conjunto com a corrente “Water”, utilizada para ajustar o teor de
umidade a ser considerado no processo, é direcionada para o secador (Dryer), o qual recebe
também a corrente de energia Q-102, que é responsavel pela vaporizacao da agua, produzindo
a corrente “Water_1".

Apobs a secagem, a corrente “Dry Biomass” é alimentada ao gaseificador (“Gasefier”)
através do alimentador tipo parafuso para sistemas pressurizados, equipamento P-100. Além
da biomassa, o gaseificador também é alimentado pela corrente “Oxidizing Agent” e a
corrente de energia Q, produzindo as correntes “Gasefier Out” e “Liquid”.

| Water_1

Biomass —
Hurhid Gatseﬂer
Dryer ou
Water MI¥-100 ry
Exidi,;_ing
en
g Gasefier
¢ o
Dry P-100 Dry
ADJ-1 Biomass ?'Omass
Q-104 Q —
Liquid

Figura 16 — Fluxograma para Analise de Sensibilidade

4.2.1. Otimizacao do processo de gaseificacdo com ar como agente oxidante
Avaliou-se, para a biomassa modelo, a sensibilidade do processo de gaseificacdo com
relacdo as condices operacionais, tendo ar como agente oxidante. As condigdes operacionais

padréo sdo apresentadas na Tabela 8.

Tabela 8 - Condigdes operacionais padréo

CONDICAO OPERACIONAL PADRAO

Temperatura (°C) 1000

Pressdo (bar) 3

Vazao de ar (t/t biomassa) 0,40
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4.2.1.1. Temperatura de Operacao

A Figura 17 mostra a dependéncia da composicdo do gas de saida com relacdo a
temperatura de gaseificagdo. A partir de 1000°C, as concentracdes dos gases permanecem
praticamente constantes, sendo que razdo H,/CO e as vazdes de CO e H, sdo maximizadas,
enquanto as de CO,, CH, e &gua sdo minimizadas. Nessa faixa de temperatura, segundo

Hiranoa et. al. (1998), a conversdo do carbono na biomassa é proxima de 100%.
1,20
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Figura 17 - Analise de Sensibilidade da Gaseificagdo a Temperatura de Operagado, em Toneladas de Gas
Obtido por Tonelada de Biomassa Alimentada.

Adicionalmente, foi avaliada a analise de sensibilidade da razdo H,/CO com a variagdo
da temperatura. Observa-se na Figura 18 que, acima de 950°C, a razdo apresentou-se

praticamente constante, com leve declinio acima de 1150°C.
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Figura 18 - Andlise de Sensibilidade do Processo de Gaseificagdo em Razéo H,/CO com Ar como Oxidante
a Temperatura de Gaseificagao
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4.2.1.2.

Pressdo de Operacéo

47

Ciferno e Marano (2002) sugerem que a operacdo sob alta pressdao (> 20 bar) é

interessante, uma vez que 0s processos de sintese quimica ocorrem normalmente a pressdes

elevadas. No entanto, na Figura 19 pode-se observar que, quanto maior a pressao, menor o

rendimento em gas de sintese (H, e CO). Aumentos na pressdo de operagdo, portanto,

demandam aumento da temperatura de operagé@o que, conforme visto, melhora a seletividade a

GS.

A viabilidade do aumento da pressdo e temperatura de operacdo devem ser estudados

levando em consideracdo fatores econdmicos e limitacdes de projeto. Nesta dissertacdo,

optou-se por conduzir os estudos a baixa pressao (3 bar).
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Figura 19 - Andlise de Sensibilidade do Processo de Gaseificagdo com Ar como Oxidante a Pressao,

1 3 6 9 12 15 18 21 24

P {bar)

1,15
1,10
1,05
1,00
0,95
0,90

0,85

t CO / t biomassa

—H 2
— 02
—CH4
-H20
—CO

Expressa em Toneladas de Gas de Sintese (H,, CO,, CH, e H,O) por Tonelada de Biomassa Alimentada.

4.2.1.3.

Vazdo de Ar

A resposta do rendimento do processo de gaseificacdo a vazdo de ar alimentado é

apresentada na Figura 20. Observa-se que ha um ponto 6timo de operagdo, quando a vazdo de

alimentacéo de ar é de aproximadamente 30% (p/p) da vazdo de biomassa.

Além disso, foi avaliada a influéncia da vazdo de ar na razdo H,/CO, que é apresentada

na Figura 21. Novamente, observa-se ponto 6timo de operacdo quando a vazdo de

alimentacéo de ar é de aproximadamente 30% (p/p) da vazdo de biomassa.
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Figura 20 - Analise de Sensibilidade do Processo de Gaseificagdo com Ar como Oxidante a Vazéo de Ar,
Expressa em Toneladas de Gas de Sintese (H,, CO,, CH, e H,O) por Tonelada de Biomassa Alimentada
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Figura 21 - Analise de Sensibilidade Razao H,/CO no Processo de Gaseificagdo com Ar como Oxidante a
Vazéo de Ar

4.2.2. Otimizacao do processo de gaseificacdo com O, como agente oxidante

A sensibilidade do processo de gaseificacdo da biomassa modelo as condicdes
operacionais é avaliada tendo oxigénio como agente oxidante. As condi¢fes operacionais

padréo sdo apresentadas na Tabela 9.

Tabela 9 - Condigdes operacionais padréo

CONDICAO OPERACIONAL PADRAO

Temperatura (°C) 1000
Pressdo (bar) 3
Vazao de oxigénio (t/t biomassa) 0,10

A sensibilidade do processo a temperatura e a pressdo foi similar a apresentada no item
4.2.1. No entanto, a sensibilidade a vazdo de O, foi diferente, conforme mostra a Figura 22 e a
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Figura 23, onde se verifica um ponto 6timo de operagdo, quando a vazao de alimentacdo de

oxigénio é de aproximadamente 10% (p/p) da vazdo de biomassa.
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Figura 22 - Andlise de Sensibilidade do Processo de Gaseificagdo com O, como Oxidante a Vazéo de O,,
Expressa em Toneladas de Gas de Sintese (H,, CO,, CH, e H,0O) por Tonelada de Biomassa Alimentada
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Figura 23 - Andlise de Sensibilidade Razdo H,/CO no Processo de Gaseificagdo com O, como Oxidante a
Vazéo de O,

4.2.3. Otimizacao do processo de gaseificacdo com vapor como agente oxidante

Neste item, reporta-se, para a biomassa modelo, a sensibilidade do processo de
gaseificacdo com relacdo as condigdes operacionais, tendo vapor como agente oxidante. As

condicdes operacionais padrao sdo apresentadas na Tabela 10.

Tabela 10 - Condi¢6es operacionais padrao

CONDICAO OPERACIONAL PADRAO

Temperatura (°C) 1000
Pressdo (bar) 3

Vazao de Vapor (t/t biomassa) 0,90
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A sensibilidade do processo a temperatura e a pressao foi igual a analise apresentada no
item 4.2.1. No entanto a sensibilidade a vazdo de vapor foi diferente, conforme mostra a
Figura 24 e a Figura 25. As figuras mostram que ndo ha claramente um ponto étimo de
operagédo, neste caso, deve ser avaliada a otimalidade em relagdo ao consumo de energia e
producdo de CO,, que neste caso é considerado como um subproduto indesejado.

Outro aspecto relevante para a decisdo € a razdo entre a quantidade de CO, consumido
na producdo da microalga e a quantidade de CO, produzido ao processar a mesma quantidade
de microalga tendo como produto final o gas de sintese. Esta relagdo devera ser maior que 1,
uma vez que a intencdo € que o processamento da microalga seja potencialmente neutro em
CO..
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Figura 24 - Analise de Sensibilidade do Processo de Gaseificagdo com Vapor como Oxidante a Vazao de
Vapor, Expressa em Toneladas de Gas de Sintese (H,, CO,, CH,4 e H,O) por Tonelada de Biomassa
Alimentada.
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Figura 25 - Analise de Sensibilidade Razao H,/CO no Processo de Gaseificagdo com Vapor como Oxidante
a Vazao de Vapor
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5 PROCESSO DE PRODUCAO DO BIO-SYNGAS

Apos a validacdo da representacdo da biomassa modelo no ambiente ASPEN HYSYS e a
analise de sensibilidade do processo de gaseificacdo frente as condi¢cdes operacionais e agente
gaseificante, sdo propostas 3 rotas de producdo do Bio-Syngas, gas de sintese produzido a
partir da biomassa. As trés rotas de producdo, exploram as seguintes vias de ajuste da
composicao do gas de sintese:

1. ROTA 1 - Gaseificacdo com Vapor

2. ROTA 2 - Reacdo de Water Gas Shift (WGS) a Baixa Pressdo (2 bar) e
Temperatura (302°C)
3. ROTA 3 - Reacdo de Water Gas Shift (WGS) a Alta Presséo (20 bar)

As condicdes de processo e a composicdo da corrente de alimentagcdo do gaseificador
utilizada na simulacdo de todos os processos tratados estdo detalhadas na Tabela 11.

Tabela 11 — Caracteristicas da Corrente de Entrada para Simulacéo das Trés Rotas Avaliadas

\ CONDICOES DE PROCESSO VALORES
Temperatura (°C) 25
Pressdo (bar) 1
Vazdo molar (kgmol/h) 5927
Carboidrato 0,021
- Lipidio 0,010
Composigao (% molar) Proteina 0.015
Agua 0,954

As premissas de projeto relacionadas as condigdes de processo, comuns a todos 0S processos,
estdo resumidas na Tabela 12.

Tabela 12 - Premissas de Condic¢des de Processo para Simulacéo das Trés Rotas Avaliadas

\ CONDICOES DE PROCESSO VALORES
Fracdo massica de agua na biomassa gaseificada 155
Pressdo de gaseificacdo (bar) 3
Temperatura de gaseificacdo (°C) 1000
Temperatura da agua de refrigeracgdo (°C) 30
Pressdo do vapor de baixa pressdo (bar) 3,5
Pressdo vapor de alta pressao (bar) 42
Pressdo nas torres absorvedoras (bar) 9
Pressdo nas torres regeneradoras (bar) 1,5

Além das premissas relacionadas &s condi¢des de processo listadas na Tabela 12, foram

adotadas as seguintes premissas na simulacéo de processo:
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e Gaseificador modelado como Reator Termodinamico de Gibbs;

e Reator de Water Gas Shift modelado como Reator Termodinamico de Equilibrio;
e Compressores com acionamento elétrico;

e Razdo maxima de compressao igual a 3;

e Perda de carga nos permutadores igual a 0,5 bar;

e Delta de temperatura de approach minimo nos trocadores de calor de 12°C;

5.1 Rota 1: Gaseificagdo com vapor

A gaseificacdo com vapor da biomassa é tema de diversos trabalhos (UMEKI et al.,
2010; SIYI LUO et al., 2009; DUPONT et al., 2007) que avaliam a influéncia dos parametros
de operacdo (temperatura, tempo de residéncia, relacdo de alimentacdo biomassa/ vapor e
tamanho de particula, entre outras) e tipo de biomassa no desempenho da gaseificacdo
utilizando vapor como agente gaseificante. A grande vantagem do uso do vapor como agente
gaseificante é o elevado teor de H, do gas de sintese produzido. Por outro lado, este € um
processo endotérmico, 0 que muitas vezes encarece 0s custos de operacdo (CHANG et al.,
2011).

A Figura 26 mostra o fluxograma completo do processo proposto, o qual é dividido em
trés etapas principais: (A) Etapa de Gaseificacdo e Resfriamento, (B) Etapa de Compressao, e
(C) Etapa de Remocéo de CO..

Figura 26 - Fluxograma de Produgéo do Bio-Syngas — Gaseificagdo com Vapor (Rota 1): (A) Etapa de
Gaseificacdo e Resfriamento, (B) Etapa de Compresséo, e (C) Etapa de Remocgéo de CO,.

5.1.1. Rota 1: Etapa de Gaseificagdo e Resfriamento

O fluxograma da etapa de gaseificacdo e resfriamento é mostrado na Figura 27. A
biomassa com 55% de umidade (corrente “BIOMASS _1”) é alimentada a um secador de leito
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fluidizado (“Dryer”). Apos a corrente de biomassa seca (corrente “Dry Biomass™), com 15,5%
de umidade, é alimentada ao gaseificador (“Gasifier”) através de um alimentador tipo
parafuso para sistemas pressurizados. Note-se que a etapa de secagem é extremamente
necessaria uma vez que, para o bom funcionamento do alimentador, a umidade ideal é de 15-
20%.

Quanto ao vapor usado como agente de gaseificacdo, conforme item 4.2.1.2 e 4.2.3 desta
dissertacdo optou-se por trabalhar com baixas pressdes durante a gaseificacdo. Apds
gaseificacdo o gas produzido (corrente “Gas_1") é resfriado em duas etapas: (a) em trocador
de integracdo energética (E-100) com a agua de alimentacdo do Gaseificador (corrente “W1”)
produzindo vapor de baixa pressdo (corrente “LS”), e (b) trocador de integracdo energética
com ar para secador (E-101), seguindo para Etapa de Compresséo.

Hot
Air

Gas_2
Cutter-1  ~

Biomass
Biomass_1

Water MIX-100

¢

ADJ-1-2

Gasefier]

Liquid

TEE-100

—
LS 1

Figura 27 - Etapa de Gaseificacdo e Resfriamento (Rota 1)

5.1.2. Rota 1: Etapa de Compressao

Nesta etapa, a corrente de gas (“Gas_4"), a 2 bar de pressdo, passa por dois estagios de
compressdo (compressores K-100 e K-101), sendo que ap0Os cada estadgio de compressdo as
correntes sdo alimentadas & resfriadores (E-102 e E-103) e vasos separadores de liquido (V-
100 e V-101), tendo que o produto desta etapa a corrente “Gas_10" a pressdao de 10 bar,
conforme fluxograma da Figura 28.



54
CAPITULO 5 - PROCESSO DE PRODUGCAO DO BIO-SYNGAS

V=101 Kk-101

Liguid_2

Liquid_1

Figura 28 - Etapa de Compresséo (Rota 1)

5.1.3. Rota 1: Etapa de Remocéo de CO,

A tecnologia de processo adotada para a separacdo de CO, do gas de sintese (corrente
“Gas_11") é a absorcdo com solucdo aquosa de monoetanolamina (MEA). Nas indUstrias de
processos quimicos, o uso de monoetanolamina como solvente é amplamente observado em
plantas de absor¢do no mundo (PIERRE et al., 2008).

O sistema utilizado para separar 0 CO, do gas de sintese é ilustrado na Figura 29. Uma
corrente pobre em CO,, solucdo aquosa 24% em peso em MEA (“MEA _47) absorve
quimicamente o0 CO, do gas de sintese rico em CO, (corrente “Gas 12”) em coluna
absorvedora (T-100), operando a alta pressdo (9 bar) e baixa temperatura (52°C). A absorgdo
produz uma corrente pobre em CO, (corrente “GAS DE SINTESE”) e uma corrente de MEA
rica em CO, (“MEA*”), que segue para uma torre regeneradora (T-101), via trocador de
integracao energética (E-107). A T-101 opera a baixa pressdo (1,5 bar) e elevada temperatura
(fundo da regeneradora a 101°C), revertendo a reacdo de complexagdo MEA-CO,, onde o
CO, é liberado da solugdo aquosa de MEA. A corrente “G1”, CO, capturado, € produto do
topo da torre regeneradora, que apds sucessivas etapas de compressdo atinge a pressao
requerida ( 8,5 bar) corrente “C0O2”, com concentragdo molar de 98,6%). O produto de fundo
da regeneradora é o solvente recuperando (corrente “MEA REC”) é recirculado a coluna de
absorcdo via trocador de integracdo energética (E-107) e resfriador a agua (E-104), atingindo
a temperatura de admissdo na coluna de absorgédo T-100, 40°C.
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Figura 29 - Etapa de Remocéao do CO, do Gas de Sintese (Rota 1)

Uma caracteristica importante dos sistemas de absorcdo baseados em aminas € a grande
quantidade de calor necessario para regenerar o solvente, sendo considerado aceitavel um
consumo préximo a 4000 kJ/kg CO,. Na simulacdo da Rota 1, o consumo especifico
alcancado foi de 4212 kJ/kg CO,. Além disso, é necessario transportar o CO, capturado para
um local de armazenamento, para destinacdo quimica (sequestro quimico) ou biofixacdo em
unidade de producdo de microalgas, 0 que sera apresentado no item 5.3. A Tabela 13 mostra

as condicOes de projeto e operagao dos principais equipamentos.

Tabela 13 — Condig¢des de Operacéo e Projeto dos Principais Equipamentos da Rota 1

Temperatura . Ndmero Razdo
Temperatura Presséo

Equipamento Tipo Alimentacao* Saida* (°C)  Operagio*(bar) de - de
(°C) Estagios  Refluxo
' Dryer  Secador 25 100 1 - -
Gasefier Gaseificador 100 1000 3 - -
E-100 Permutador 1000 441 25 - -
E-101 Permutador 441 40 2 - -
E-107 Permutador 56 79 8,5 - -
T-100 Torre Absorv. 40 56 9 12 -
T-101 Torre Regen. 76 42 1,5 15 0,45

* Informac®es da corrente principal de processo.
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Rota 2: Water Gas Shift a Baixa Pressao e Baixa Temperatura

Existem dois tipos de catalisadores comercialmente utilizados na reagdo de Water Gas
Shift. Um deles utilizado para reacdes a elevadas temperaturas (400-500 °C), constituido por
6xidos de ferro e cromo, capaz de reduzir a concentracdo de monoxido de carbono em 1/5 da
concentracdo original. O segundo catalisador é utilizado a baixas temperaturas (200-400 °C),
composto por éxido de cobre, zinco e alumina, capaz de reduzir a concentragdo de CO em
1/10 (LUENGNARUEMITCHAI et al., 2003).

O ajuste da razéo H,/CO via processo de Water Gas Shift (WGS) a baixas temperaturas
(302°C) e baixa pressao (2 bar) é adotado na Rota 2. A Figura 30 mostra o fluxograma
completo do processo proposto, o qual € dividido em trés etapas principais: (A) Etapa de
Gaseificacdo e Resfriamento, (B) Etapa de Water gas Shift (WGS) e Resfriamento, e (C)
Etapa de Remocao de CO,.

g

e

Figura 30 - Fluxograma de Producdo de Bio-Syngas com Water Gas Shift a Baixa Pressdo e Temperatura
(Rota 2), com Trés Etapas: (A) Etapa de Gaseificacéo e Resfriamento, (B) Etapa de Water gas Shift (WGS)
e Resfriamento, e (C) Etapa de Remocéo de CO,.

5.1.4. Rota 2: Etapa de Gaseificagdo e Resfriamento

O pré-tratamento da biomassa segue descricdo do item 5.1.1. O agente gaseificante
utilizado para este processo € 0 oxigénio, sendo a viabilidade e comportamento caracteristico
apresentado no item 4.2.2. O fluxograma proposto para esta etapa do processo é mostrado na
Figura 31. A biomassa umida (corrente “Biomass_1") segue para secagem (em “Dryer”), apds
a corrente de biomassa seca (“Dry Biomass”), com 15% de umidade, é alimentada via
alimentador tipo parafuso ao gaseificador (“Gasifier”), onde também é alimentada a corrente
de oxigénio (corrente “O2”), agente de gaseificacdo. Apbs gaseificagdo, 0 gas procuzido
(corrente “Gas_1") é resfriado em um trocador de integracdo energética com ar para o secador
(E-100), seguindo entdo para a Etapa de Water Gas Shift (WGS) e Resfriamento (corrente
“Gas_3").
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Figura 31 - Etapa de Gaseificacdo e Resfriamento (Rota 2)

5.1.5. Rota 2: Etapa de Water Gas Shift e Resfriamento

O gés oriundo da etapa de gaseificacdo (corrente “Gas_3”) ndo tem a razdo H,/CO
apropriada para sua utilizacdo em processos de sintese quimica. Assim, ap0s a etapa de
gaseificacdo, este € encaminhado para o processo de Water Gas Shift (WGS), no qual a razéo
H./CO sera ajustada para valores préximos a 2.

As condi¢cOes de operacdo adotadas para o reator de Water Gas Shift (“ERV-100") sdo
200 kPa e 302°C, pressdao e faixa de temperatura descrita por (AMADEO, 1995). A
temperatura de operagado, 302 °C, foi escolhida visando a minimizagéo do consumo de energia
(Q3=0).

Nesta etapa, a corrente de gas (“Gas_3"), a 2,5 bar de pressdo e 150°C de temperatura, é
alimentada ao reator catalitico ERV-100, onde ocorre a reacdo de Water Gas Shift. Apos o gas
(corrente “Gas_4") é resfriado em duas etapas: (a) em trocador de integracdo energética (E-
101) com a agua de alimentacdo do Reator (corrente “W1”) produzindo vapor de baixa
pressao (corrente “LPS”), e (b) trocador de calor com agua (corrente “W2”).

A corrente “Gas_6” oriunda do processo de resfriamento segue para Etapa de
Compressao, onde o gas produzido passa por dois estagios de compressao (compressores K-
100 e K-101), apds cada estagio as correntes de gas passardo por resfriadores (E-103 e E-104)
e vasos de separacdo de liquido (V-100 e V-101), atingindo a pressdo de 10 bar (Corrente
“Gas_12), conforme fluxograma da Figura 32.
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Figura 32 - Etapa de Water Gas Shift e Resfriamento (Rota 2)

5.1.6. Rota 2: Etapa de Remocéo do CO,

Assim como no processo de gaseificagdo com vapor, a tecnologia explorada para a

remocdo do CO; do gas de sintese é a de absorcdo pela monoetanolamina (MEA), mudando
apenas as condigdes de operagéo.
No sistema utilizado para separar 0 CO, do gas de sintese, ilustrado na Figura 33. Uma
corrente pobre em CO,, solucdo aquosa 16% em peso em MEA (“MEA_47) absorve
quimicamente o0 CO, do gas de sintese rico em CO, (corrente “Gas 14”) em coluna
absorvedora (T-100), operando a alta pressdo (9 bar) e baixa temperatura (45°C). A absorgdo
produz uma corrente pobre em CO, (corrente “GAS DE SINTESE”) e uma corrente de MEA
rica (“MEA*”), que segue para uma torre regeneradora (T-101), via trocador de integracédo
energética (E-108). A absorvedora T-101 opera a baixa pressdo (1,5 bar) e elevada
temperatura (fundo da regeneradora a 100,5°C), revertendo a reacdo de complexacdo MEA-
COy, liberando o CO; da solugdo aquosa de MEA pelo topo da regenerado, corrente “G1”,
que ap0ds sucessivas secBes de compressao, produzird a corrente “CO2”, com concentracao
molar de 98,3% e 8,5 bar de pressdo. O produto de fundo da regeneradora € o solvente
recuperando (corrente “MEA REC”), o qual é recirculado a coluna de absorcdo via trocador
de integracdo energética (E-108) e resfriador a agua (E-105), atingindo a temperatura de
admissdo na coluna de absorcdo “T-100" de 40°C. Na simulagdo da Rota 2, 0 consumo de
energia alcangado no processo de regeneracao foi de 4160 kJ/kg COs.
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Figura 33 - Etapa de Remogdo do CO; (Rota 2)

A Tabela 14 apresenta as condicGes de projeto e operacdo dos principais equipamentos.

Tabela 14 — Condigdes de Operacéo e Projeto dos Principais Equipamentos da Rota 2

Temperatura NUmero Razédo
. . . . Temperatura Pressdo
Equipamento Tipo Alimentacéo* > . de (o
Saida* (°C)  Operacdo*(bar) o
(®) Estagios  Refluxo
Dryer Secador 25 100 1,0 - -
Gasefier Gaseificador 100 1000 3,0 - -
ERV-100 Reator 150 302 2,5 - -
E-100 Permutador 1000 150 2,5 - -
E-101 Permutador 302 120 2,0 - -
E-108 Permutador 50 88 8,5 - -
T-100 Torre Absorv. 40 50 9 12 -
T-101 Torre Regen. 83 100,5 15 15 0,45

* Informac®es da corrente principal de processo.

5.2 Rota 3: Water Gas Shift a Alta Pressao

Segundo HLA et al. (2009) e ZHAO et al. (1999), a taxa de conversdo do CO aumenta
linearmente com o aumento da pressdo. Sendo assim, foi proposta uma rota de producéo cuja
reacdo de Water Gas Shift ocorre a alta pressdao (20 bar) e a baixa temperatura (316°C). A
Figura 34 mostra o fluxograma completo do processo proposto, o qual estd dividido em
quatro etapas principais: (A) Etapa de Gaseificacdo e Resfriamento, (B) Etapa de Compressao
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(C) Etapa de Water gas Shift (WGS) e Resfriamento, e (D) Etapa de Remocéo de CO,.

[

Figura 34 - Fluxograma de Producdo de Bio-Syngas com Water Gas Shift a Alta Pressdo (Rota 3), com
Quatro Etapas: (A) Etapa de Gaseificacdo e Resfriamento, (B) Etapa de Compresséo (C) Etapa de Water
gas Shift (WGS) e Resfriamento, e (D) Etapa de Remocé&o de CO,.

5.2.1. Rota 3: Etapa de Gaseificacdo e Resfriamento

O pré-tratamento da biomassa é semelhante ao descrito para a Rota 1 - item 5.1.1. O
agente gaseificante utilizado na Rota 3 é o oxigénio, sendo a viabilidade e comportamento
caracteristico apresentado no item 4.2.2. O fluxograma proposto para esta etapa do processo é
apresentado na Figura 35.

A biomassa Umida (corrente “Biomass_1") segue para secagem (em “Dryer”), em
seguida a corrente de biomassa seca, 15% de umidade (corrente “Dry Biomass”), é alimentada
ao gaseificador (“Gasifier”), via alimentador tipo parafuso, onde também é alimentado o
oxigénio (corrente “O2”), que atua como agente de gaseificacdo. ApoOs gaseificacdo 0 gas
produzido (corrente “Gas_1") é resfriado em um trocador de integracdo energética (E-100)
com a agua de alimentacdo do Reator (ERV-100), corrente “W1”, produzindo vapor de alta
pressdo (corrente “HPS”), sendo que a corrente produzida segue para a Etapa de Compressao
(corrente “Gas_3").
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Figura 35 - Etapa de Gaseificacdo e Resfriamento (Rota 3)
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5.2.2. Rota 3: Etapa de Compressao

Nesta etapa, 0 gas oriundo da etapa de gaseificacdo e resfriamento passa por uma bateria
de compressao até atingir a pressdo 20 bar, pressdao de operacdo para a o reator de WGS
estudada por de la Osa et al. (2012). O fluxograma proposto para esta etapa do processo €
apresentado na Figura 36.

Nesta etapa, a corrente de gas (“Gas_3"), a 2,5 bar de pressdo, passa por trés estagios de
compressdo, composto pelos compressores K-100, K-101 e K-102, a cada etapa de
compressdo o gas € resfriado (E-101 e E-102) e o liquido formado é separado pelos vasos ( V-
100, V-101 e V-102). O produto desta etapa (Corrente “Gas_11") segue para a Etapa de
Water Gas Shift (WGS) e Resfriamento com a pressao de 20 bar.

Gas_4 Gas 7 Gas_10 ———
V100 V=101 V=102 Gas_T1
Gﬂs 3 Gas_8 Gas_9
K-100 K-101 K-102
Gas_5 Gas_8

E-101 E 102
LR]UIEI 1 1.,'2 1 qumd 2 1.,'3 1 LIC]UId 3

Figura 36 - Etapa de Compresséo (Rota 3)

5.2.3. Rota 3: Etapa de Water Gas Shift e Resfriamento

De la Osa et al. (2012) descrevem o comportamento da reacdo de Water Gas Shift a alta
pressdo, 20 bar, sendo que seu estudo aponta que 0 aumento da temperatura aumenta a
conversao de CO, mas a producdo de hidrogénio diminui em favor da producéo de metano.

As condicOes de operacdo adotadas para o reator de WGS a alta presséo séo, P = 20 bar e
T= 316° C. A temperatura de operacdo foi escolhida visando & minimizacdo do consumo de
energia (Q3 = 0).

Nesta etapa, a corrente de gas (“Gas_11"), a 20 bar de pressdo e 140°C de temperatura, é
alimentada ao reator catalitico ERV-100, onde ocorre a reacdo de Water Gas Shift. Em
seguida, o gas produzido (corrente “Gas_12”) é resfriado em trocador de integracdo
energética com ar para o secador (E-103), apds o resfriamento o gas segue para a Etapa de
Remocéo do CO2 (corrente “Gas_14"), conforme fluxograma da Figura 37.
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5.2.4. Rota 3: Etapa de Remocéo do CO,

Air
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Figura 37 - Etapa de Water Gas Shift e Resfriamento (Rota 3)
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Conforme adotado para as Rotas 1 e 2, a remoc¢do do CO, do gas de sintese € baseada na

absorcdo por monoetanolamina (MEA), adaptando apenas as condicdes de operacéo,

conforme Figura 38.

we

e
we_1 P-101
—— ——
MEA_2 MEA_2
E-104

—

QF_1

MEA,_4

—

—
Gas_ 15

. rIErA”’

SPROSHTH

w102

3as_14 T-100

L

Liguid_+4

—

GAS DE
SINTESE

L E-108
—t
WE_1
| Liguid_5 K104 QG_4
MEA® T-101
E-107 MEA Liquid_g}
REC
-
MEA™! v v.100
-y
MEA_1 *-—A\‘{—*-— " fij.'"‘
Liquid_9 Liquid_8
Tutter WLV-101
P :
MEA h el — = =
BEC= RCY-2 REC MIOE-104 Ligquid_10 Liguid_7

Cutter-5

Figura 38 - Etapa de Remogdo do CO; (Rota 3)

Uma corrente pobre em CO,, solucdo aquosa 15,5% em peso em MEA (“MEA _4”7)

absorve quimicamente o CO, do géas de sintese rico em CO; (corrente “Gas 14”) em coluna
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absorvedora (T-100), operando a alta pressdo (9 bar) e baixa temperatura (45°C). A absorgéo
produz uma corrente pobre em CO, (corrente “GAS DE SINTESE”) e uma corrente de MEA
rica (“MEA*”), que segue para uma torre regeneradora (T-101), via trocador de integracédo
energética (E-107). A T-101 opera a baixa pressdo (1,5 bar) e elevada temperatura (fundo da
regeneradora a 100,5°C), revertendo a reacdo de complexacdo MEA-CO,, liberando o CO, da
solugdo aquosa de MEA, sendo o produto de topo da regeneradora a corrente “G1”, CO,
capturado, o qual passa por sucessivas se¢cdes de compressao, tendo como produto a corrente
“C02”, com concentracdo molar de 98,3% e 8,5 bar de pressdo. O produto de fundo da torre
regeneradora, solvente recuperado (“MEA REC”), é recirculado a coluna de absorcdo via
trocador de integracdo energética (E-107) e resfriador a agua (E-104), atingindo a temperatura
de admissdo na coluna de absorcdo T-100, 40°C. Na simulagdo da Rota 3, o consumo de
energia alcangado no processo de regeneracgéo foi de 4152 kJ/kg CO..

A Tabela 15 mostra as condigdes de projeto e operacao dos principais equipamentos.

Tabela 15 — Condig¢des de Operacéo e Projeto dos Principais Equipamentos da Rota 3
Pressao Namero

Temperatura Temperatura

Equipamento Tipo Alimentacio=(C) Saida* (°C) Operacédo* de-
(bar) Estagios

Dryer Secador 25 100 1,0

Gasefier Gaseificador 100 1000 3,0

ERV-100 Reator 140 316 20,0

E-100 Permutador 1000 40 2,5

E-103 Permutador 316 40 19,5

E-108 Permutador 50 89 8,5

T-100 Torre Absorv. 40 50 9 12

T-101 Torre Regen. 83 100,6 15 15 0,45

* Informac®es da corrente principal de processo.

5.3 Transporte do Gés de Sintese e do CO,

Essandoh-yeddu et al. (2009), afirmam que a perda de carga tipica em uma tubulacéo de
20” é de 30kPa/km, assumindo temperatura constante. Como premissa deste estudo,
considerou-se que o transporte do CO2 e do Géas de Sintese sera efetuado por tubulagdes com
10 km de comprimento até uma unidade vizinha.

A Figura 39 mostra a corrente de CO2 (“CO2”), a 8.5 bar de presséo e 40°C de
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temperatura, oriunda da etapa de Remogédo de CO2 da Rota 1, escoando pelo PIPE-100, de

10” de diametro, tendo como corrente final “C0O2*”, a 5,85 bar e 37,6 °C.

PIPE-100
Co2 coz*

Q-100

Figura 39 — Linha de transporte de CO,

A Figura 40 mostra a corrente de Gas de Sintese (“GAS DE SINTESE™), a 9 bar de
pressdo e 41,4°C de temperatura, oriunda da etapa de Remocdo de CO2 da Rota 1, escoando
pelo PIPE-101, de 18” de diametro, tendo como corrente final “GAS DE SINTESE *”, a 6,85
bar e 41,4 °C.

PIPE-101
oiohr le—)
SINTESE SINTESE*
_q
Q-101

Figura 40 — Linha de transporte de Gés de Sintese

Os custos relativos ao vaso pulmdo e a linha de transporte do CO2 ndo serdo
contabilizados nesta dissertagdo, uma vez que estes apresentam a mesma penalidade

econdmica, energética e ambiental para os trés casos estudados.
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6 RESULTADOS DAS SIMULACOES

As trés Rotas propostas de producdo de gas de sintese foram simuladas em ambiente
ASPEN HYSYS. Os resultados das principais correntes de cada processo estdo apresentados
neste Capitulo. Os principais equipamentos empregados nas trés alternativas de processo

foram dimensionados, seguindo procedimento de Turton et al. (2009), cujas férmulas e
critérios estdo descritos no APENDICE A — Dimensionamento dos Equipamentos.

6.1 Rota 1: Processo Gaseificacéo a vapor

6.1.1. Rota 1: Dados de Processo e Consumo de Utilidades/Suprimentos

As condigdes das principais correntes do processo sao apresentadas na Tabela 16.

Tabela 16- Condic@es das Principais Correntes — Processo Gaseificacdo a Vapor - Rota 1

Produto da Entrada da

PARAMETROS gaseificacdo Absorvedora Prgggggtésias Subpcrgd tto=
(Gas_1) (Gas_12) :

Temperatura (°C) 1000 40 40 40

Pressdo (bar) 3 9,5 9 8,5

Vazdo molar (kmol/h) 5138 3809 3456 351,6
Vazdo massica (kg/h) 78140 54200 38770 15340
< CO 0,2133 0,2877 0,3169 0,0014
g H, 0,4379 0,5906 0,6507 0,0032
S CO; 0,0765 0,1032 0,0126 0,9860
é g H,O 0,2644 0,0080 0,0082 0,0094
£ CH, 0,0001 0,0000 0,0001 0,0000
O N, 0,0078 0,0105 0,0115 0,0000

O consumo liquido de utilidades gastas neste processo esta detalhado na Tabela 17, foi
considerada uma taxa de reposicdo de adgua de resfriamento de 1%.

Tabela 17 - Consumo Liquido de Utilidades/Suprimentos — Processo Gaseificacédo a Vapor - Rota 1

Utilidade/Suprimentos Quantidade
Agua de Resfriamento (t/h) 5,00
Agua para Geragao de Vapor (t/h) 47,10
Eletricidade (MW/h) 6,41
Gas Natural (GJ/h) 341,15
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6.1.2. Rota 1: Dimensionamento dos Equipamentos

Os resultados encontram-se detalhados nas Tabela 18 a Tabela 23, separadas por tipo de

equipamento.

Tabela 18 — Dimensionamento de Compressores e Bombas — Processo Gaseificacio a Vapor - Rota 1

Equipamento Poténcia (kw) Tipo
P-100 3 Alimentador Parafuso
P-101 125 Centrifuga
K-100 4860 Centrifugo
K-101 2405 Centrifugo
K-102 485 Centrifugo
K-103 405 Centrifugo
D-100 4860 Elétrico
D-101 2405 Elétrico
D-102 485 Elétrico
D-103 405 Elétrico

Tabela 19 — Dimensionamento de Vasos — Processo Gaseifica¢cdo a Vapor - Rota 1

Equipamento Volume (m®) Diametro(m)  Altura (m) P proj. (bar)
V-101 31,37 2,75 8,20 4,50
V-102 14,13 2,10 6,30 9,75
V-103 9,35 1,60 4,80 15,00
V-104 3,23 1,30 3,85 3,00
V-105 1,41 1,00 3,00 6,00
V-106 0,64 0,66 2,00 14.25

Tabela 20 — Dimensionamento dos Trocadores de Calor — Processo Gaseificagdo a Vapor - Rota 1

Equipamento  Utilidade | LMTD (°C) P tubo (bar) P casco (bar) = Area final (m?)
E-100 Agua 592,5 3 4 214
E-101 Ar 97,6 2,5 4 571
E-102 Agua 41,0 6 4 513
E-103 Agua 19,5 10 4 519
E-104 Agua 10,2 10 4 1491
E-105 Agua 32,9 3,5 4 66
E-106 Agua 29,1 9 4 64
E-107 MEA Rica 23,4 15 9 359

Ref. T-101 | vaporde 37,1 15 35 16,5
Baixa
Cond. T-101 Agua 11,2 15 4 28,7

Tabela 21 — Dimensionamento das Colunas de Destilagdo — Processo Gaseificacdo a Vapor - Rota 1
' Equipamento | Ne de Pratos /Altura do recheio (m)

T-100

10,8

Eficiencia Altura (m) Diametro (m)

0,65

13,80

2,40

T-101

15

0,65

12,20

3,05

Equipamento
Secador

Tipo

Tempo de

‘ residéncia (s)

Fluidizado

Tabela 22 — Dimensionamento do Secador — Processo Gaseificacdo a Vapor - Rota 1

Volume de
sélidos (m*/s)

0,02

Area da
secdo(m?)
2
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Tabela 23 — Dimensionamento do Gaseificador — Processo Gaseificagdo a Vapor - Rota 1
' Equipamento

6.2 Rota 2: Processo Water Gas Shift a Baixa Pressdo e Temperatura

Gaseificador

Capacidade (kg/h)

44390

6.2.1. Rota 2: Dados de Processo e Consumo de Utilidades

As condigdes das principais correntes do fluxograma séo apresentadas Tabela 24.

Tabela 24- Condig8es das Principais Correntes — Processo WGS a Baixa Temperatura e Pressdo - Rota 2

PARAMETROS

(Gas_1)

Produto da
gaseificacdo

Entrada da
Absorvedora
(Gas_14)

Produto - Gés
de Sintese

Subproduto -

CO;

Temperatura (°C) 1000 40 40 40
Pressdo (bar) 3 9,5 9 8,5
Vazdo molar (kmol/h) 3248 3603 3247 361,6
Vazdo massica (kg/h) 48140 54540 38770 15740
CO 0,4430 0,2845 0,3155 0,0023
z§ = H, 0,5045 0,5696 0,6317 0,0048
'z 5 CO, 0,0129 0,1264 0,0293 0,9833
3 \E H,O 0,0246 0,0060 0,0086 0,0094
8¢ CH, 0,0028 0,0025 0,0027 0,0001
N, 0,0122 0,0110 0,0122 0,0001

O consumo liquido de utilidades gastas neste processo esta detalhado na Tabela 25.

Tabela 25 - Consumo Liquido de Utilidades/Suprimetos — Processo WGS a Baixa Temperatura e Pressao -

Rota 2
\ Utilidade Quantidade
Agua de Resfriamento (t/h) 7,50
Agua para Geragao de Vapor (t/h) 28,9
Eletricidade (MW/h) 7,10
Gas Natural (GJ/h) 276,05

6.2.2. Rota 2: Dimensionamento dos Equipamentos

Os resultados encontram-se detalhados na Tabela 26 a Tabela 32, separadas por tipo de

equipamento.

Tabela 26 — Dimensionamento dos Compressores e Bombas — Processo WGS a Baixa Temperatura e
Presséo - Rota 2

Equipamento = Poténcia (kW) | Tipo
3

P-100 Alimentador Parafuso
P-101 185 Centrifuga
K-100 4460 Centrifugo
K-101 3625 Centrifugo
K-102 485 Centrifugo
K-103 465 Centrifugo
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Tabela 27 — Dimensionamento dos Vasos — Processo WGS a Baixa Temperatura e Pressdo - Rota 2
Volume (m®)

Equipamento

Diametro (m)

Altura (m)

P proj. (bar)

V-100 40,5 3,00 9,00 3,75
V-101 19,43 2,35 7,00 7,50
V-102 9,01 1,60 4,75 15,00
V-103 3,37 1,30 3,90 3,00
V-104 1,50 1,00 3,00 6,00
V-105 0,67 0,65 2,00 14,25

Tabela 28 — Dimensionamento do Reator— Processo WGS a Baixa Temperatura e Pressao - Rota 2

1000

Volume (m®)
47,43

Diametro (m)

2,72

Altura (m)
8,16

Equipamento Utilidade LMTD (°C) P tubo (bar) | P casco (bar) Area final (m?
E-100 Ar 379 3 4 205
E-101 Agua 105,2 2,5 4 234
E-102 Agua 21,6 2 4 481
E-103 Agua 40,7 4,5 4 474
E-104 Agua 78 10 4 469
E-105 Agua 11 10 4 1151
E-106 Agua 32 3,5 4 68
E-107 Agua 30,1 9 4 66
E-107 MEA Rica 11,4 1,5 9 2007

Ref T-101 | Vvaporde 35,6 15 35 40
Baixa
Cond. T-101 Agua 22,5 1,5 4 7

Tabela 30 — Dimensionamento das Colunas de Destilacdo — Processo WGS a Baixa Temperatura e Pressédo

- Rota 2
| Equipamento | N° de Pratos / Altura do Recheio (m) | Eficiéncia | Altura (m) | Diametro (m)
T-100 10,8 0,65 13,8 2,5
T-101 15 0,65 12,2 3,05

Tabela 31 — Dimensionamento do Secador — Processo WGS a Baixa Temperatura e Pressdo - Rota 2
Tempo de Volume de Sélidos Area da
Residéncia (s) (mfs) secao(m?)
Fluidizado 90 0,02 2

Equipamento Tipo

Secador

Tabela 32 — Dimensionamento do Gaseificador — Processo WGS a Baixa Temperatura e Pressao - Rota 2

Equipamento | Capacidade (kg/h)

Gaseificador 44390

6.3 Rota 3: Processo Water Gas Shift a Alta Pressédo

6.3.1. Rota 3:Dados de Processo e Consumo de Utilidades

As condigdes das principais correntes do fluxograma séo apresentadas na Tabela 33.



69
CAPITULO 6 - RESULTADOS DAS SIMULAGCOES

Tabela 33 - Condic¢6es das Principais Correntes — Processo WGS a Alta Pressdo - Rota 3
Produto da Entrada da

Produto- Gas  Subproduto -

Parémetros aseificacéo Absorvedora .
g (Gas_lg) (Gas_15) de Sintese CO;,
Temperatura (°C) 1000 40 40 40
Pressdo (bar) 3 19,5 9 8,5
Vazdo molar (kmol/h) 3248 3599 3246 367,1
Vazdo massica (kg/h) 48140 54460 38680 15980
9 CO 0,4430 0,2843 0,3150 0,0023
g H, 0,5045 0,5709 0,6324 0,0047
8.5 CO, 0,0129 0,1271 0,0290 0,9835
ég H,O 0,0247 0,0042 0,0086 0,0094
£ CH, 0,0027 0,0025 0,0027 0,0000
&) N, 0,0122 0,0110 0,0122 0,0001

O consumo liquido de utilidades gastas neste processo esta detalhado na Tabela 34.

Tabela 34 - Consumo Liquido de Utilidades — Processo WGS a Alta Pressao - Rota 3

Utilidade | Quantidade
Agua de Resfriamento (t/h) 8,23
Agua para Geragao de Vapor (t/h) 31,77
Eletricidade (MW/h) 6,85
Gas Natural (GJ/h) 225,4

6.3.2. Rota 3: Dimensionamento dos Equipamentos

Os resultados encontram-se detalhados nas Tabela 35 a
Tabela 41, separadas por tipo de equipamento.

Tabela 35 — Dimensionamento dos Compressores e Bombas — Processo WGS a Alta Pressdo - Rota 3

' Equipamento Poténcia (kW) | Tipo
P-100 3 Alimentador Parafuso
P-101 185 Centrifuga
K-100 2405 Centrifugo
K-101 2790 Centrifugo
K-102 2565 Centrifugo
K-103 505 Centrifugo
K-104 425 Centrifugo

Tabela 36 — Dimensionamento dos Vasos — Processo WGS a Alta Pressao - Rota 3

Equipamento Volume (m®) | Diametro (m)  Altura (m) P proj. (bar)

V-100 23,28 2,50 7,45 3.75
V-101 13,02 2,05 6,15 7.5
V-102 7,35 1,50 4,50 15
V-103 5,39 1,50 4,5 30
V-104 3,45 1,30 3,90 6
V-105 1,50 1,00 3,00 6
V-106 0,69 0,70 2,10 14.25
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Tabela 37 — Dimensionamento do Reator— Processo WGS a Alta Pressao - Rota 3
Diametro (m)

' Equipamento |
ERV-100

WHSV (h?)
1000

Volume (m®)
6,33

1,39

Altura (m)

4,17

Tabela 38 — Dimensionamento dos Trocadores de Calor — Processo WGS a Alta Pressao - Rota 3
Utilidade LMTD (°C) | P tubo (bar)

' Equipamento

P casco (bar) | Area final (m?)

E-100 Agua 146,9 3 42 843

E-101 Agua 24,9 5 4 409

E-102 Agua 29,5 10 4 401

E-103 Ar 269 20 4 897

E-104 Agua 11,1 10 4 1153
E-105 Agua 32,9 3,6 4 69
E-106 Agua 29,1 9 4 67

MEA
E-107 Rica 12,8 9 1,5 1799
Vapor de

Ref. T-101 Alta 85,3 1,5 42 15,3

Cond. T-101 Agua 22,7 1,5 4 7

Tabela 39 — Dimensionamento das Colunas de Destilagdo — Processo WGS a Alta Pressdo - Rota 3

Equipamento

N° de Pratos /Altura do Recheio (m)

Eficiéncia

0,65

Altura

)
138

Diametro

(m)
23

T-101

15

0,65

12,2

3,05

70

Tabela 40 — Dimensionamento do Secador — Processo WGS a Alta Pressao - Rota 3
Tempo de Volume de Sélidos Area da
Residéncia (s) (mfs) secao(m?)

Tipo ‘

Equipamento

Secador Fluidizado

Tabela 41 — Dimensionamento do Gaseificador — Processo WGS a Alta Pressdo - Rota 3
Equipamento Capacidade (kg/h)

Gaseificador

6.4 Andlise dos Resultados

As Tabelas 42 a 43 apresentam a comparacao das vaz6es das correntes de produtos (Gés

de Sintese e CO;) e o consumo liquido de utilidade das trés Rotas de processo analisadas.

Tabela 42 — Comparacao das Vazdes das Correntes de Produto das Trés Rotas

\ Corrente Rota 1 | Rota 2 Rota 3
Gas de Sintese (t/h) 38,77 38,77 38,68
CO;, (t/h) 15,34 15,74 15,98
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Tabela 43 — Comparacao do Consumo Liquido de Utilidades/Suprimento das Trés Rotas
Utilidade/Suprimento Rota 1 Rota 2 Rota 3

Consumo de Agua (t/h) 52,10 36,40 40,00
Eletricidade (MW/h) 6,41 7,10 6,85
Gas Natural (GJ/h) 341,15 276,05 225,40

A Tabela 44 apresenta indicadores de desempenho utilizados para caracterizar a

eficiéncia de cada uma das Rotas de processo estudadas.

Tabela 44 - Indicadores utilizados para a avalia¢do das rotas
‘ Indicadores Rotal Rota?2 ‘ Rota 3

Relagdo H,/CO 2,05 2,00 2,00
t Gés de Sintese / t Biomassa 1,03 1,03 1,03
MW Energia Elétrica Consumida / t Biomassa 0,17 0,19 0,18
GJ Gas Natural / t Biomassa 9,10 7,36 6,01
t CO, Gerado / t Gas de Sintese* 0,84 0,76 0,71
t Agua de Processo Consumida / t Gas de Sintese 1,34 0,94 1,03
GJ de Energia Térmica / t CO, capturado 4,21 4,16 4,15

*Incluindo o CO, produzido pela geracdo da energia térmica e elétrica (Tabela 52)

Observa-se que 0s trés processos apresentam producdo de gas de sintese e consumo de
energia elétrica muito semelhantes entre si. No entanto, em relagdo ao consumo de gas
natural, geracdo de CO, e quantidade de agua consumida tem-se diferenciacdo entre as 3
Rotas de processo estudadas.

O consumo de gas natural € menor na Rota 3, uma vez que esta Rota produz o vapor
necessario dentro do préprio processo, o que a diferencia da Rota 1 e 2, que necessitam de
geracdo de vapor externa para suprir os refervedores das torres regeneradoras. Ja a Rota 1,
tem um desempenho ruim em funcdo do consumo elevado de energia no gaseificador (
caracteristica de processos de gaseificacdo a vapor).

A geragdo de CO, esta fortemente relacionada com o este consumo de gas natural, uma
vez que a Rota 3 gera no processo a maior quantidade CO, dentre as rotas estudadas. No
entanto no balanco global (processo + geracdo de energia) esta rota apresenta a menor
quantidade de CO; gerado, em funcdo de sua eficiéncia energética e auséncia de consumo de
vapor externo ao processo, tendo como resultado o menor indice global de geracdo de CO,
por tonelada de gas de sintese produzido, conforme Tabela 44.

Por outro lado, a Rota 1 apresenta a menor geracdo de CO, no processo dentre as
alternativas de processo avaliadas, no entanto apresenta o pior indice global de geracdo de
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CO,, conforme Tabela 44. Este resultado é fruto do alto consumo energético no gaseificador.
A anélise do consumo de agua mostra que a quantidade de vapor requerido por cada rota
é determinante neste indice, sendo a Rota 2 aquela com melhor indice.
A Tabela 45 apresenta a comparacdo entre a composicdo do gas produzido na
gaseificacdo da Rota 1 em relacdo a literatura.

Tabela 45 — Comparacao com a literatura da Composicdo do Gas Produzido pela Rota 1

Composicao Corrente Gas_1° Luo et al., 2009° Gilet al., 1999° Hiranoa et al,
(% Vol.- Base seca) 1998¢

H, 50,43 40-51 38-56 48,2

Cco 30,41 18-23 17-32 9,80

CO, 16,60 12-40 13-17 311

Biomassa utilizada: a — Microalga Chlorella vulgaris, b- pellets de pinus, c- pellets de pinus e d- Microalga Spirulina

Conforme tabela acima, a composi¢cdo do gas de sintese produzido no gaseificador da
Rota 1, o qual utiliza vapor como agente gaseificante, esta dentro das faixas encontradas pelos
demais autores, sendo que as diferencas encontradas se devem principalmente pela razdo de
agente oxidante utilizado, composicdo da biomassa utilizada, temperatura e pressdo de
operacgéo do gaseificador.

A Tabela 46 apresenta a comparagdo entre a composicdo do gas produzido na

gaseificacdo da Rota 2 e 3 em relagdo & literatura.

Tabela 46 — Comparacao com a literatura da Composicéo do Gas Produzido na Gaseificacdo pela Rota 2 e
Rota 3

Composicado Corrente Gas_1° Zhou et al., 2009°  Zhou et al., 2009°
(% Vol.)

H, 45,80 49 47

(6{0) 48,84 46 45

CO; 2,15 5 5

Biomassa utilizada: a — Microalga Chlorella vulgaris, b- serragem de madeira, c- casca de arroz

Conforme tabela acima, a composi¢cdo do gas de sintese produzido no gaseificador da
Rota 2 e 3, os quais utilizam oxigénio como agente gaseificante a uma razdo de 0.1( g/g de
biomassa alimentada), estd proximo aos valores encontrados por Zhou et al., 2009. As
diferencas encontradas se devem principalmente a da composicdo da biomassa utilizada,

temperatura e presséo de operacéo do gaseificador.



73
CAPITULO 7 — ANALISE DE DESEMPENHO AMBIENTAL

7 ANALISE DE DESEMPENHO AMBIENTAL

Neste Capitulo, é avaliado o desempenho ambiental das Rotas de producdo de gas de

sintese.

7.1 Metodologia

O potencial de impacto ambiental (Potential Environmental Impact — PEI) de um
processo pode ser definido como o efeito que o material e energia relacionados ao processo
teriam sobre o meio ambiente se fossem emitidos. Neste estudo, foi utilizado o algoritmo
WAR para célculo do potencial de impacto ambiental gerado de cada fluxograma analisado.

As equacdes para o célculo do potencial de impacto ambiental, assim como as categorias
de impacto ambiental utilizadas pelo WAR estéo descritas no item 2.4.2.2 desta dissertacao.

As categorias de potencial de impacto ambiental analisadas por este trabalho séo as
descritas por Young et al. (2000):

a) HTPI: potencial de toxicidade para 0 homem por ingestao;

b) HTPE: potencial de toxicidade para 0 homem por exposic¢do (contato com a pele ou
inalacdo);

c) TTP: potencial de toxicidade terrestre;

d) ATP: potencial de toxicidade aquética;

e) GWP: potencial de aquecimento global,

f) ODP: potencial de esgotamento do 0zonio;

g) PCOP: potencial de oxidagdo fotoquimica;

h) AP: potencial de acidificagéo

7.2 Resultados Obtidos

Para o calculo do potencial de impacto ambiental pelo algoritmo WAR, adotou-se como
combustivel de geracdo de energia térmica o gas natural. Para o célculo do potencial de
impacto ambiental oriunda da geracdo de energia térmica, foi utilizada a base de dados do
algoritmo WAR.

No célculo do potencial de impacto ambiental da energia elétrica, foi utilizado como
referéncia o fator médio de emissdo de CO, por MW, gerado no Brasil, ano base 2011, cuja
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média é de 0,029 tCO,/MWh (MCT, 2012).

Primeiramente foi realizada uma analise ambiental incluindo a geracdo de energia elétrica
e térmica, necessaria em cada uma das rotas, no potencial de impacto ambiental.

A Tabela 47 apresenta os indices de impacto ambiental total obtidos para cada uma das
Rotas de processo estudadas. Os escores normalizados, calculados para cada Rota sdo
apresentados na Tabela 48, enquanto o impacto ambiental de cada fluxograma, separado por
categoria de impacto, é apresentado na Tabela 49.

Tabela 47 — indices de Impacto Ambiental Total por Fluxograma Analisado

lout (PEIR)  loy (PEIKG)  lgen (PEIN)  lgen (PEI/KG)  lenergy (PENN)  lenergy (PEIZKQ)

Rota 1 1,03E+03 1,91E-02 1,03E+03 1,91E-02 3,77E+02 6,96E-03
Rota 2 9,23E+02 1,69E-02 9,23E+02 1,69E-02 3,05E+02 5,59E-03
Rota 3 8,62E+02 1,58E-02 8,62E+02 1,58E-02 2,49E+02 4,56E-03

Tabela 48 — Scores Normalizados para os Fluxogramas Analisados

Quimico  HTPI HTPE TTP ATP GWP ODP PCOP AP

CH, 0,0000 0,0004 0,0000 0,0000 0,0056 0,0000 0,0045 0,0000
Co 0,0000 0,0043 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0169 0,0000
CO; 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0002 0,0000 0,0000 0,0000
NH3 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
NO 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
NO, 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
SO, 1,0735 0,0068 1,0735 0,0566 0,0000 0,0000 0,0000 2,8897
SO; 0,0000 0,0079 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 1,5370 1,6447

Tabela 49 — Potencial de Impacto Ambiental por Fluxograma

Caso HTPI HTPE TTP ATP GWP ODP PCOP AP (FTE:%)
Rota 1 1,62E-02 1,33E+02 1,62E-02 5,63E+00 3,69E+01 1,24E-04 5,19E+02 3,38E+02 1,03E+03
Rota 2 1,31E-02 1,25E+02 1,31E-02 4,55E+00 3,22E+01 1,00E-04 4,87E+02 2,74E+02 9,23E+02
Rota 3 1,07E-02 1,24E+02 1,07E-02 3,72E+00 2,74E+01 8,18E-05 4,84E+02 2,24E+02 8,62E+02

A Figura 41 mostra o grafico comparativo da contribuicdo de cada um dos indices no
potencial de impacto ambiental apresentado na Tabela 49 para cada Rota.
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Figura 41 — Grafico Comparativo do Potencial de Impacto Ambiental no Processo e Geracdo de Energia
para as Trés Rotas Investigadas

A Tabela 50 apresenta o potencial de impacto ambiental oriundas do processo (correntes
“CO,” e “Gés de Sintese”), desprezando a geracao de energia térmica e elétrica.

Tabela 50 — indices de Impacto Ambiental Total por Fluxograma Analisado- Sem energia

lout (PEIR)  loy (PEIKG)  lgen (PEIN)  lgen (PEI/KG)  lenergy (PENN)  lenergy (PEIZKQ)

Rota 1 6,57E+02 1,21E-02 6,57E+02 1,21E-02 3,77E+02 6,96E-03
Rota 2 6,18E+02 1,13E-02 6,18E+02 1,13E-02 3,05E+02 5,59E-03
Rota 3 6,13E+02 1,12E-02 6,13E+02 1,12E-02 2,49E+02 4,56E-03

Ao subtrair a contribuicdo energética do calculo do impacto ambiental, alguns indices séo
anulados: HTPI, TTP, ATP, ODP e AP, conforme Tabela 51

Tabela 51 — Potencial de Impacto Ambiental por Fluxograma — Sem energia

Caso HTPI HTPE TTP ATP GWP ODP PCOP AP (FTE}?:])
Rota 1 0,00E+00 1,33E+02 0,00E+00 0,00E+00 4,28E+00 0,00E+00 5,19E+02 0,00E+00 6,57E+02
Rota 2 0,00E+00 1,25E+02 0,00E+00 0,00E+00 5,78E+00 0,00E+00 4,87E+02 0,00E+00 6,18E+02
Rota 3 0,00E+00 1,24E+02 0,00E+00 0,00E+00 5,82E+00 0,00E+00 4,83E+02 0,00E+00 6,13E+02

A Figura 42 apresenta a contribuicdo de cada um dos indices no potencial de impacto

ambiental, levando em consideracéo apenas as correntes de saida de cada processo.
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Figura 42 — Grafico Comparativo do Potencial de Impacto Ambiental no Processo

O gréfico apresentado pela Figura 43 mostra a contribuicdo do potencial de impacto das
correntes de processo e da geragédo de energia no PEI total, para cada um dos fluxogramas.
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Figura 43 — Grafico Comparativo das Contribuices de Processo e Energia no Potencial de Impacto

Ambiental.

Conforme observado no grafico da Figura 44, o potencial de impacto ambiental
decorrente da geracdo de energia para 0 processo tem um peso significativo, 36%, 33% e
29%. Além disso, conclui-se que o processo de geracao de gas de sintese via Water Gas Shift
a alta pressédo — Rota 3 tem 0 menor potencial de impacto ambiental.

7.3 Balanco de CO;

O balanco global de CO, engloba desde a producdo da biomassa até a geracdo do gas de
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sintese. O principal objetivo desta analise é a verificar se 0s processos propostos sdo
realmente potencialmente neutros em CO,

Neste estudo foi assumida a biofixagdo como Unica op¢do de captura de CO,, e que,
portanto, 0 CO, seréa totalmente reciclado ao fotobiorreator. Os resultados do balanco global
de CO, para as rotas de geracdo de gas de sintese propostas sdo apresentados na Tabela 52.

Tabela 52 — Balango de CO, por Rota de Producéo de Gas de Sintese Avaliada

Fluxograma Saida do Energia Energia CO; biofixado Balanco Final
9 processo (t/h)  elétrica (t/h)  Térmica (t/h) (t/h) (t/h)
Rota 1 15,26 0,19 16,95 62,98 -30,58
Rota 2 15,65 0,21 13,71 62,98 -33,40
Rota 3 15,89 0,20 11,20 62,98 -35,69

Para calcular a vazdo de CO, produzido na geracao da energia térmica, foram utilizados
indices de Aubé (2001), considerando o gas natural como combustivel. Além disso, no
calculo da vazéo de CO; absorvido pela biomassa seca consumida no processo, foi utilizado o
percentual de carbono presente na espécie Chorella vulgaris, sem supressao na alimentacéao
de nitrogénio, segundo Xu et al. (2011).

Como se pode observar, a biomassa utilizada no processo absorve mais CO, do que o seu
beneficiamento geral, sendo mais favoravel para o processo de producdo de gas de sintese

pela Rota WG a alta presséo — Rota 3.
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8 ANALISE ECONOMICA

Na simulacdo das trés Rotas de processo em ambiente ASPEN HYSYS, foram obtidos os
dados de processo das correntes de entrada e saida de cada equipamento, o consumo de
utilidades foi determinado e os principais equipamentos da unidade (bombas, compressores,
trocadores de calor, colunas de destilagdo, secador, gaseificador e reator) foram
dimensionados. Ap6s o dimensionamento, foi realizada a analise econdmica de cada
fluxograma proposto.

Na analise econdmica de processos quimicos podem ser empregadas diversas
metodologias, sendo estas selecionadas e aplicadas de acordo com o0s objetivos e com a
precisdo requerida para tal. Neste trabalho, foi empregada a metodologia descrita por Turton
et al. (2009), visando uma estimativa preliminar dos custos, para posterior comparagdo das
alternativas propostas. Como a andlise é elaborada apenas a partir de um fluxograma de
processo, sem nenhum documento detalhado (plantas de alocacéo de equipamentos contendo
elevacOes, diagramas de instrumentacdo, encaminhamentos elétricos, etc.) nem consulta a
fabricantes, o valor obtido tem uma preciséo na faixa de 75% a 140% do valor real (Turton et
al., 2009).

Neste estudo, foi determinado o custo de capital (CAPEX), o custo operacional (OPEX)
de cada processo e a estimativa de fluxo de caixa em 20 anos de operacdo das plantas. Alem
disso, foram calculados alguns indicadores econdmicos: Taxa Interna de Retorno e o Valor
Presente Liquido. Apos o calculo destes, foi possivel comparar os fluxogramas propostos para

determinar o mais lucrativo.

8.1 Metodologia

A estimativa de custo de uma planta pode ser realizada a partir de uma planta ja existente
e similar a em estudo, ou pode ser feita para uma planta nova, sendo o custo, neste caso,
chamado de “Grass Roots”.

Para estimar o custo de um equipamento ou planta a partir de um existente, cujo valor é
conhecido, deve-se atualizar o custo deste em relacdo a capacidade e em relacdo ao ano de
compra ou construcdo. Esta atualizacdo é feita de acordo com as Equacdes 13 e 14.

C A \"
= ( ) Equacéo 13
CBase ABase
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I
CMpwal = CMBase(IAtual) Equacéo 14
Base

onde:
C = Custo
CM = Custo Modulo
A = Variavel que indica a capacidade
n = expoente de custo (0,3 a 0,84)
| = indice econdmico tabelado

Para atualizar a data, utilizam-se indices econdmicos presentes na literatura, como por
exemplo, o “Chemical Engeneering Plant Cost Index” e o “Nelson-Farrar refenery
Construction Index”. Na Figura 44, é apresentado o desempenho ao longo do tempo de

alguns destes indices econémicos.
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Figura 44 — Evolug&o dos Indices Econdmicos ao Longo do Tempo
Fonte: Turton et al., 2009.

Na estimativa de custo de capital de uma planta nova, calcula-se o custo associado aos
seus principais equipamentos, sendo estes uma fracdo do custo total de uma planta quimica. A

Tabela 53 apresenta o peso de cada um dos componentes no custo total de uma planta.
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Tabela 53 — Detalhamento dos Componentes de Custo de uma Planta

Equipamentos 61%
Equipamentos e maquinas 31,1
Tubulagdo 12,2
Instrumentacdo e controle 4,3
Bombas e Compressores 4,3
Equipamentos elétricos 3,1
Estruturas, isolamento e pintura 6,1

Mé&o de obra de construgéo e instalagéo 22,0

Prédios, materiais e mdo de obra 7,0

Engenharia e superviséo 10,0

Fonte: Turton et al., 2009.

A forma mais precisa para se obter o custo dos equipamentos € através da requisicdo de
propostas comerciais junto aos possiveis fornecedores, permitindo uma estimativa real e mais
precisa. Outra forma, ndo tao precisa, é a utilizacdo de pregos de equipamentos similares que
tenham sido comprados anteriormente.

Caso a estimativa de custo seja preliminar, podem-se utilizar custos base presentes na
literatura, de acordo com o tipo de equipamento. Um método para este tipo de estimativa é a
Técnica de Guthrie, introduzida no final da década de 60 e reconhecida como a melhor para
estimativa de CAPEX (TURTON et al., 2009). Esta técnica calcula o custo em uma condi¢éo
de referéncia (material, presséo, etc) e emprega fatores para corrigir este custo base (CB) e
encontrar o custo nas condicdes do problema em questdo, chamado de custo do modulo (CM).

O custo base do equipamento em questdo é encontrado de acordo com a Equacéo 15.

logl()CB - K1+K210910A + +K3 (logloA)Z Equacéo 15

onde:
CB = Custo base
K1, Kz e K3 = Pardmetros tabelados (TURTON et al., 2009).
A = Parametro de capacidade

O custo do modulo € corrigido com base na pressao de operagdo e material de construcéo,
de acordo com a Tabela 54, valida para trocadores de calor, vasos e bombas.

O custo do modulo € calculado de acordo com a Equacao 16.

CM = CB(B;+ B,Fp Fy) Equacéo 16
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onde:

Cwm = Custo do médulo
B e B, = Pardmetros tabelados (TURTON et al., 2009).
Fwm = Fator de material tabelado (TURTON et al., 2009).

Fp= Fator de pressao

- Para Vasos:
(P+1)D
_ 2Mes0-0e+ni 000315 i
Fp = Equacéo 17
0,0063
- Demais equipamentos:
loglon - C1+C210g10P + +C3 (loglol’)z Equacéo 18

onde:

P = Presséo, em barg
D = Diametro, em m
Ci, C; e C3 = Parametros tabelados (TURTON et al., 2009).

Para demais equipamentos, sdo utilizadas as equacOes da Tabela 54 para estimar o custo

do modulo.

onde:

Tabela 54- Equac0es para Calculo do Custo do Mdédulo (CM)

TIPO DE EQUIPAMENTO EQUACAO PARA CALCULO DO
CUSTO DO MODULO (CM)

Compressores e Sopradores Cwm = C,*Fem

Acionadores de Compressores e Sopradores Cm = Cy*Fgm

Evaporadores e Vaporizadores Cwm= C,*Fem*F,

Ventiladores com Acionadores Elétricos Cm= Cy*Fem*Fp

Fornos e Aquecedores a Fogo Cnm= Co*Fem*Fy*Ft

Equipamentos de Recuperacéo de Energia Cm = Cy*Fgm

Pratos perfurados, Valvulados e Separadores Cm= Cpo*N*Fgn*F,

Torres Cm = Cy*Fem

Fonte: Turton et al., 2009.

Cwm = Custo do médulo

C, = Custo de compra

Fsm = Fator de modulo calculado conforme TURTON et al. (2009)
Fp= Fator de presséo

F= Fator de temperatura calculado conforme TURTON et al. (2009)
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N= Numero de pratos

F,= Fator de nimero de pratos calculado conforme TURTON et al. (2009)

Apos a correcdo do custo do modulo em funcdo do material e pressdo, este também deve
ser atualizado em relacdo a data atual por meio do CEPCI, de acordo com a Equacéo 14.

O custo total dos modulos de uma planta nova é calculado segundo a Equacdo 19,
considerando 15% de contingéncias e 3% de taxas.

CAPEX =1,18),CM; + 0,5 X', CB; Equagéo 19

Com o resultado do CAPEX, estima-se 0 OPEX, que é igual ao somatorio dos custos de
producdo, custos fixos e custos gerais. Na Tabela 55, sdo descritos os itens que compdem as
trés categorias de custos do OPEX.

Tabela 55 — Componentes do Custo OPEX

Componentes do Custo Variavel Fatores
Custo Direto de Produgéo (DMC)

Matérias Primas CRM

Tratamento de Efluentes CWT

Utilidades CUT

Méo de Obra CoL

Supervisdo Direta a*CoOL 0,1-0,25

Manutenc¢éo e Reparos b*CAPEX 0,02-0,1

Suprimentos Operacionais c*CAPEX 0,002 - 0,02

Taxas de Laboratorio d*COL 0,1-0,2

Patentes e Royalties e*OPEX 0-0,06
Custos Fixos de Producéo (FMC)

Depreciagdo f*CAPEX 0,1

Impostos Locais e Seguros g*CAPEX 0,014 - 0,05

Despesas Gerais da Planta H*(COL+a*COL+b*CAPEX) 0,5-0,7

Despesas Operacionais Gerais (GMC)

Custos de Administragdo i*(COL+a*COL+b*CAPEX) 0,15

Custo de Distribuicdo e Venda J*OPEX 0,02-0,2

Pesquisa e Desenvolvimento k*OPEX 0,05

Custo Operacional (OPEX) DMC+FMC+GMC

Fonte: Turton et al., 2009.

A formula geral do calculo do custo operacional é dada pela Equacéo 20:

OPEX = 0,18 * CAPEX + 2,73 * COL + 1,23 * (CRM + CUT + CWT) Equacéo 20

onde os custos com matéria prima (CRM), utilidades (CUT) e tratamento de efluentes (CWT)

sdo calculados a partir das vazdes das correntes envolvidas no processo e seus respectivos
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precos.
Para o calculo da mao de obra (COL) é necessario estimar o nimero de operadores

necessarios para a planta, utilizando-se, para tal, a Equacéo 21:

Nop = (4,5 % (6,29 + 31, 7P% + 0,23N,,)°° Equagcéo 21

onde:
Nop = NUmero de operadores;
P = Numero de operagdes envolvendo solidos;
Neq= NUmero de equipamentos principais

O célculo da receita é realizado a partir das vazdes e precos dos produtos.
A Ultima fase desta analise econdmica é o calculo do fluxo de caixa. A metodologia

utilizada neste trabalho foi o fluxo de caixa descontado (FCD), muito utilizado na avaliagdo
econémica de empresas. A Tabela 56 apresenta os componentes do fluxo de caixa.

Tabela 56 — Fatores para Célculo do Fluxo de Caixa

Componentes Descricéo Formula

Custos OPEX + Depreciagéo OPEX +d

Impostos (Receita — Custos - Depreciagado)*Imposto (R-OPEX-d)*t

Lucro Liquido Receita — Custos — Impostos (R-OPEX-d)*(1-t)

Fluxo de Caixa Lucro Liquido + Depreciacédo (R-OPEX-d)*(1-t)+d
Fonte: Turton et al. (2009)

1) t € Taxa de Imposto, d é depreciacdo, OPEX é o custo de producdo e R é a Receita

8.2 Resultados da Analise Econdmica

Os resultados da andlise econdmica sdo apresentados para as trés Rotas de producdo de

gas de sintese.

8.2.1. CAPEX

Para o calculo do custo, foram utilizados os dados dos trés processos obtidos por
simulacdo em ambiente ASPEN HYSYS, e os materiais recomendados para cada tipo de
fluido, pressdo e temperatura, seguindo-se as seguintes recomendacbes (TELLES, 2003;
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CRAIDY, 2009):

1. Uso de materiais em funcdo da temperatura:
a. Temperaturas até 343°C: Uso de A¢o Carbono;
b. Temperaturas de 343 °C a 520° C: Uso de Aco Liga;
c. Temperaturas de 520°C a 650°C: Uso de Aco Inox 304H;
d. Temperaturas de 650°C a 900 °C: Uso de Inconel;

2. Gases cuja composicdo tem H, e CO:
a. Para equipamentos com menos de 92% de CO, e temperatura de
até 200°C:
I.  Uso de aco carbono totalmente acalmados;
ii. Para equipamentos de troca térmica, tubos em Aco Inox.
b. Para equipamentos com teor igual ou maior que 92% de CO,:
I. Taxa de corrosdo de até 0,Imm/ano: Uso de aco carbono
totalmente acalmados;
ii. Para equipamentos de troca térmica, tubos em Aco Inox.

3. Equipamentos pertencentes ao pacote de Aminas: Uso de Ago Inox 304.

Os custos de cada tipo de equipamento, o custo total dos médulos e o custo total da planta
encontram-se na Tabela 57, para os trés fluxogramas analisados, destacando-se com maior
CAPEX a Rota 3 — WGS a alta pressao.

Tabela 57- CAPEX para Cada Tipo de Equipamento e Total

Tipo de equipamento Rota 1 Rota 2 Rota 3
Bombas US$ 252.900 US$ 386.900 US$323.900
Compressores US$ 11.530.000 US$ 10.500.000 US$ 16.619.000
Acionadores US$ 3.103.000 US$ 2.294.000 US$ 3.677.000
Vasos US$ 527.400 US$ 720.000 US$ 553.100
Trocadores de Calor US$ 3.338.001 US$ 4.986.090 US$ 4.737.464
Torres US$ 8.566.000 US$ 8.566.000 US$ 8.556.000
Secador US$ 82.0000 US$ 82.000 US$ 82.000
Gaseificador US$ 11.700.000 US$ 7.900.000 US$ 7.900.000
Reator US$ 0,00 US$ 366.000 US$84.000
Custo total dos Médulos  US$ 39.100.000 US$ 35.800.000 US$ 42.500.000
CAPEX TOTAL US$ 53.400.000 US$ 48.300.000 US$ 57.400.000
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8.2.2. OPEX

No Célculo de OPEX, algumas premissas foram adotadas. Primeiramente, que a matéria
prima, biomassa, € fornecida com uma umidade de 55%, por uma unidade préxima, que
utilizard o CO, produzido no processo.

Adotou-se, adicionalmente:

(2) Segundo Mello (2008), a taxa de reposi¢cdo de agua em torres de resfriamento varia de
1% a 2%. Nesta dissertacdo foi utilizado um indice de reposicdo de 1% da vazao de
recirculacao.

(3) A vazdo de reposicao da solucdo de MEA utilizada para a separacdo do CO; do gas de
sintese foi considerada como 0.00316 toneladas MEA por tonelada de CO, capturado,
indice baseado em STANGELAND et al.(2009).

(4) Foram calculados os custos com mdo de obra adotando-se o nimero de operadores
calculados a partir da Equacdo 21 e um salario médio anual de US$ 52.900 por ano.

(5) O custo com utilidade esta detalhado na Tabela 58 e na Tabela 59 sdo apresentados 0s

precos utilizados no célculo para as utilidades e suprimentos.

Tabela 58- Consumo e Custo de Utilidades

Utilidades Gaseificacdo a Vapor WGS a Baixa Pressdo WGS a alta presséo
Agua de Resfriamento

Trocadores de calor 2.865.681 GJ/ano 2.610.279 GJ/ano 2.487.779 GJ/ano

Condensadores 66.742 GJ/ano 85.384 GJ/ano 82.2998 GJ/ano

Vaso 58.504 GJ/ano 58.504 GJ/ano 58.504 GJ/ano

Custo US$ 1.058.788 /ano US$ 974.975/ano US$ 932.287 /ano

Eletricidade

Compressores 271.390 GJ/Ano 299.592 GJ/ano 289.236 GJ/ano

Bombas 5.825 GJ/ano 8.976 GJ/ano 8.976 GJ/ano

Custo US$ 4.657.000/ ano US$ 5.183.000/ ano US$ 4.999.000 /ano
Vapor de Baixa Pressdo

Refervedor 74.482 GJ/ano 419.845 GJ/ano -

Custo US$ 989.120/ano US$ 5.575.540/ano -

Custo Total das Utilidades
CUSTO (US$%/ano) US$ 7.454.197/ano US$ 11.733.515/ano US$ 5.931.287 /ano

Tabela 59 — Custos das Utilidades e Suprimentos

Custos (US$/GJ) Preco

Vapor de Baixa Pressao 13,28
Agua de resfriamento 0,354
Eletricidade 16,80
Gés Natural 11,10

Fonte: Turton et al., 2009
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O custo das matérias primas € apresentado na Tabela 60.

Tabela 60 — Custo das Matérias-Primas

Matéria Prima  Custo (US$/kg Fonte
Microalga 0,20 SCHWARTZ, 2011
MEA 1,40 ICISPRICE, 2012
Oxigénio 0,05 RNASINC, 2012

A Tabela 61 apresenta o resultado obtido para 0 OPEX de cada processo, destacando-se
como menor OPEX a Rota 3.

Tabela 61 — Resultado do Calculo do OPEX para Cada Rota Investigada

[ Componente Rota 1 Rota 2 Rota 3
CAPEX US$ 53.400.000 US$ 48.300.000 US$ 57.400.000
COL US$ 211.600 US$ 211.600 US$ 211.600
Utilidades US$ 7.454.197 US$ 11.733.515 US$ 5.931.287
Matéria-Prima US$ 62.415.568 US$ 63.975.954 US$ 64.059.998
OPEX US$ 101.056.617 US$ 106.418.440 US$ 100.976.613

8.2.3. RECEITAS E CUSTOS

Além dos custos de CAPEX e OPEX da planta, para calculo do fluxo de caixa é
necessario o calculo da receita dos processos propostos. O preco de cada um dos produtos do
processo é apresentado na Tabela 62.

Tabela 62 — VValores da Receita do Processo

Preco de Venda (US$/kg)
Gas de sintese 0,38 ETSAP, 2011
CO; 0,003 INDALA, 2004

A Tabela 63 apresenta a vazdo de cada um dos produtos e a receita de cada um dos
processos estudados.

Tabela 63 — Receitas de cada um dos processos

| Corrente Rota 1 Rota 2 Rota 3
Corretes Liquidas
Gas de Sintese (t/h) 38,77 38,77 38,68
CO, (t/h) 15,44 15,74 15,45
Receita Total
Receita (US$/ano) 122.340.367 122.347.857 122.057.513

Verifica-se que as rotas tém receitas similares, no entanto a Rota 2 apresentou a melhor
receita.
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8.2.4. FLUXO DE CAIXA

O fluxo de caixa foi desenvolvido considerando-se um periodo de 20 anos de uso da

planta. As premissas utilizadas foram (Turton et al., 2009):

1. O investimento sera dividido em duas parcelas: 60% no primeiro ano e 40% no
segundo ano.

2. A depreciacdo foi calculada a partir do método MACRS (“Modified Acelerated Cost
Recovery System”) a partir do terceiro ano, ano em que a planta entrara em operacao;

3. Foi considerada uma taxa de impostos total de 45% para o célculo do lucro liquido e
fluxo de caixa;

4. A taxa de risco considerada foi de 10%, para calculo do caixa descontado.

Os resultados obtidos para cada um dos fluxogramas propostos para a Rota 1, 2 e 3 séo apresentados nos
graficos das Figuras 45, 46 e 47, respectivamente. A Taxa Interna de Retorno (TIR) é uma taxa de
desconto que ao ser aplicada a um fluxo de caixa, faz com que os valores das despesas, trazidos para o
valor presente, seja igual aos valores dos retornos dos investimentos, também trazidos para o valor
presente (VPL=0). A TIR ¢ a taxa de retorno necessaria para igualar o valor investido (valor presente)
com 0s seus respectivos retornos futuros ou saldos de caixa, quando usada em analise de investimentos,
esta significa a taxa de retorno de um projeto. A

Tabela 64 apresenta os indicadores econdmicos calculados para as trés rotas investigadas.

Tabela 64— Indicadores Econémicos Calculados para as Trés Rotas Avaliadas

Indicador Econémico RO RO RO
Gaseificacdo com Vapor WGS a Baixa P WGS a Alta P
Tempo de Retorno 6 anos 7 anos 4 anos
Valor Presente Liquido US$ 47,92 Milhdes US$ 30,96 Milhdes US$ 147,50 Milhdes
Taxa c_je Retorno de 13% 10% 30%
Investimento
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Figura 45 — Fluxo de Caixa Fluxograma de Gaseificacdo a VVapor
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Figura 46 — Fluxo de Caixa do Fluxograma de Water Gas Shift a Baixa Pressédo
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Figura 47 — Fluxo de Caixa do Fluxograma de Water Gas Shift a Alta Presséo

Destaca-se 0 desempenho econémico da

financeiro superior as demais rotas.

Rota 3, que apresentou um desempenho

8.3 Andlise de Sensibilidade ao preco da Microalga

O custo da microalga depende da tecnologia empregada na producao, reuso de nutrientes,

taxa de crescimento, dentre outros. Schwartz (2011) apresenta uma variagdo deste preco de

US$ 0,10 a US$ 0,47.

Devido a esta variabilidade do preco da microalga, que impacta diretamente na analise



CAPITULO 8 — ANALISE ECONOMICA

89

econdmica, foi elaborada uma anélise de sensibilidade da rentabilidade da rota que apresentou

o melhor desempenho econdmico frente a flutuacdo de precos, os custos utilizados nesta
analise sdo US$ 0,25/ 0,30 e 0,35/kg.

Os resultados desta analise elaborada para a Rota 3, rota com melhor desempenho

econémico, sdo apresentados pela Tabela 65 e Figuras 48, 49 e 50.

Tabela 65— Indicadores Econémicos Calculados Frente & Variacéo de Precos — Rota 3
Indicador

Preco Base - US$  Preco 1 - US$ Preco 2 — US$ Preco 3 — US$

Econbémico 0,20/kg 0,25/kg 0,30/kg
Tempo de Retorno 4 anos 5 anos 8 anos -
Valor Presente US$ 147,50 US$ 58,45 US$ 14,87 US$ -28.71
Liquido Milhdes Milhdes Milhoes Milhoes
Taxa de Retorno de 30% 20% 8% i

Investimento

Observa-se que a rentabilidade das rotas propostas é fortemente influenciada pelo custo da

matéria-prima, a elevacdo de US$ 0,15 /kg ja tornou invidvel economicamente a Rota 3,

sendo que as demais ficariam inviaveis diante de variagdes de preco ainda menores.
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Figura 48 — Fluxo de Caixa da Rota 3 — Microalga a US$ 0,25/kg
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Milhdes de ddlares
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Figura 49 - Fluxo de Caixa da Rota 3 — Microalga a US$ 0,30/kg
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Figura 50 — Fluxo de Caixa da Rota 3 — Microalga a US$ 0,35/kg

8.4 Discussdo dos Resultados

Dos fluxogramas estudados, o que apresentou 0 maior custo capital (CAPEX) foi o
fluxograma da Rota 3, em funcdo da grande quantidade de compressores necessarios. Nota-se
que o CAPEX de todas as rotas propostas tem grande influencia do custo do par compressor-

acionador, gaseificador e torres absorvedoras e regeneradoras, conforme mostra a Figura 51.




91
CAPITULO 8 — ANALISE ECONOMICA

Reator

Gaseificador

g Secador

g Torres
= Rota 3

§=3 Permutadores

3

T Vasos M Rota 2
BRotal

Compressor + Acionador

Bombas

0,00E+00 5,00E+06 1,00E+07 1,50E+07 2,00E+07 2,50E+07
Custo {USS)

Figura 51- Custo dos Modulos dos Equipamentos

Em relacdo ao OPEX, a Rota 3 tem 0 menor custo, influenciado principalmente pelo fato
de ser autossuficiente na producdo de vapor, uma vez que foram adicionados trocadores de
eficiéncia térmica para tal. Os custos com agua de resfriamento foram significativamente
diferentes nos processos estudados, sendo menor também na Rota 3, em funcéo da geracao de
vapor em permutadores de calor de eficiéncia térmica, o que diminui o consumo de agua de

resfriamento.
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Figura 52 — Comparagéo do Fluxo de Caixa Acumulativo dos Fluxogramas
Em relacdo ao consumo de eletricidade, a Rota 1 teve 0s menores custos, principalmente

em fungdo da poténcia necessaria nos compressores utilizados, principal consumo de energia

elétrica em todas as rotas estudadas.

Enfim, conforme apresentado no grafico comparativo da Figura 52, o fluxograma que teve melhor
desempenho e viabilidade econémica foi 0 da Rota 3 — WGS a alta pressao, sendo que os indicadores
econdmicos da

Tabela 64 quantificam a superioridade da Rota 3.
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9 CONCLUSOES

Neste estudo avaliou-se a gaseificacdo de microalga Chlorella vulgaris em ambiente
computacional ASPEN HYSYS, sob trés Rotas Tecnoldgicas: 1) Gaseificacdo com Vapor, 2)
Gaseificacdo com Oxigénio Seguida por WGS a baixa Pressdo, e 3) Gaseificacdo com
Oxigénio Seguida por WGS a alta Pressdo. Resumem-se neste Capitulo as principais
conclusdes de cada fluxograma, bem como as avaliacbes qualitativas e quantitativas

apresentadas.

9.1 Rota 1 - Gaseificagdo a Vapor

O desempenho econdmico deste processo em relacdo aos demais € mediano, tendo um
retorno do investimento previsto em seis anos apos o inicio do investimento e ao quarto ano
de operacdo da mesma, com uma taxa interna de retorno de 13%.

Ambientalmente, este fluxograma tem o pior desempenho em relacdo aos demais,
apresentando o maior consumo de agua e energia, oriunda de fontes ndo renovaveis, em
relacdo aos demais processos. Em relacdo ao consumo de energia elétrica, este processo tem o
melhor desempenho, uma vez que este utiliza uma quantidade menor de compressores. Com
base no algoritmo WAR, conclui-se que esta Rota apresenta 0 maior potencial de impacto
ambiental, sendo, portanto, a de pior desempenho ambiental. Neste aspecto, destacam-se as
categorias de impacto HTPE e PCOP, que tanto em relacdo ao potencial de impacto oriundo
pela producdo do gas de sintese quanto ao impacto potencial gerado pelo processo global,
mostram-se com desempenho inferior as demais rotas de producao estudadas.

Este desempenho em relacdo a estes dois indices deve-se principalmente maior producéao
total de CO deste fluxograma, no caso da avaliacdo apenas da producdo, quanto pela
quantidade de combustivel fossil necessario para geracao de energia térmica. O desempenho

econdmico desta Rota ficou intermediario entre as demais Rotas avaliadas.

9.2 Rota 2 - Water Gas Shift a Baixa Pressao

A Rota 2 exibiu o pior desempenho econdmico em relacdo as demais Rotas avaliadas,
tendo um retorno do investimento previsto em sete anos apos o inicio do investimento e ao

quinto ano apos o inicio da operacdo da mesma, com uma taxa interna de retorno de 10%.
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No entanto, o seu desempenho ambiental global € mediano em relagdo aos demais com
baixo consumo de agua, com consumo de energia e producdo de CO, intermediario e com um
consumo de energia elétrica um pouco maior em relacdo aos demais (0,01 MWh/ton de
biomassa). Este desempenho ambiental intermediario se repete em relacdo ao potencial de
impacto ambiental, tendo todas as categorias de impacto calculadas exibindo um valor

intermediario em relacdo aos demais.

9.3 Rota 3 - Water Gas Shift a Alta Pressao

O melhor desempenho econdmico dentre as Rotas avaliadas é apresentado por esta
alternativa de processo, tendo um retorno do investimento previsto em quatro anos apdés o
inicio do investimento e ao segundo ano apés o inicio da operacdo da mesma, com uma taxa
interna de retorno de 30%.

Este desempenho superior se deve principalmente em relagdo ao baixo consumo de
energia térmica, menores dimensdes do reator de Water Gas Shift (operam a pressdo elevada)
e dos trocadores de calor do sistema de captura por MEA, aliado a um consumo de energia
elétrica intermediario e a um bom desempenho em relacdo a producdo de CO, (gerando uma
receita maior).

O bom desempenho deste fluxograma se repete também na area ambiental, com menor
emissdo de poluentes e consumo de combustiveis fosseis, 0 que acarreta 0 menor potencial de
impacto ambiental. Os Unicos itens em que nao tem o melhor desempenho em relacdo aos
demais referem-se ao consumo de energia elétrica e de dgua, onde apresenta um desempenho

intermediario.

9.4 Conclusdes Finais

Nas trés alternativas tecnoldgicas investigadas, a quantidade de gas de sintese produzido
por cada um deles, assim como sua razdo H,/CO, séo praticamente iguais.

O desempenho ambiental dos casos estudados é fortemente influenciado pela quantidade
de energia térmica reaproveitada no processo, fator este que também influencia no
desempenho econdmico dos casos estudados, favorecendo positivamente a Rota 3.

Portanto, dentre fluxogramas propostos para a producdo de gas de sintese por
gaseificacdo de microalga Chlorella vulgaris, o que apresentou o melhor desempenho
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ambiental e econdomico foi o fluxograma de gaseificagdo seguida por reacdo Water Gas Shift
operando a alta pressao (Rota 3).

Além disso, conclui-se que o sucesso econdmico das rotas estudadas é fortemente
influenciada pelo preco da matéria-prima ( microalga) e das receitas do processo.

9.5 Recomendacéo para Trabalhos Futuros

A avaliacdo técnica, econdmica e ambiental sera beneficiada com a inclusdo da
biofixacdo de CO, a fronteira de estudo, integrando-se a producdo e o beneficiamento de
biomassa, inclusive com extracdo de bioprodutos de interesse comercial antes da etapa de
gaseificacéo.

Adicionalmente, para as alternativas que contemplam o uso de oxigénio como agente de
gaseificacdo, recomenda-se a inclusdo no fluxograma de processo de unidade de separacao de
ar.

Além disso, o cenario econdmico das rotas estudadas nesta dissertacdo, deve ser avaliado,
investigando-se com maior detalhamento o impacto do custo de matéria prima e receitas em
ambiente de incerteza de mercado.

Por dltimo, recomenda-se a analise de sensibilidade do gaseificador frente ao
beneficiamento de outras biomassas, avaliando a flexibilidade de operacdo da planta e o

impacto econdmico e ambiental desta flexibilizag&o.
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APENDICE A - DIMENSIONAMENTO DOS EQUIPAMENTOS

Neste Apéndice, sdo apresentadas as metodologias de calculo e dimensionamento dos
equipamentos, dispostas por tipo de equipamento.

A maior parte dos procedimentos foi obtida de livros especificos para dimensionamento
de equipamentos de processos quimicos e de processamento de gas natural (CAMPBELL,
1992; SILLA, 2003).

A.1 Compressores e Turbinas
A partir da simulagdo no ambiente ASPEN HYSYS, é possivel obter a poténcia do

compressor ou da bomba. Para complementar as informacdes a respeito deste equipamento, é

possivel determinar o seu tipo, de acordo com o grafico da Figura 53.

10t 1 T T T

S

10 o

10 102 108 10t 108 10*

Inlet Flowrate, ft*/min

Figura 53 — Carta de selecdo de compressores
Fonte: Silla, 2003.
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A.2 Vasos

Para o dimensionamento de casos de separacdo, podem ser utilizados dois critérios:
e VELOCIDADE DO VAPOR:

1°) Célculo da velocidade do vapor a partir da Equacédo de “Souders-Brown”:

v=Kk pr—_pv Equagéo 22
\'

onde:

v = velocidade do vapor (m/s)

pL = densidade do liquido (kg/m3)

pv = densidade do vapor(kg/m?)

k = parametro para reduzir “v” (perda de carga)

Valores de k para vasos verticais:
0 k=0.107 de 0 a 7 barg; subtrair 0.003 para cada 7 bar acima;
0 para solucdes de glicol ou amina, multiplicar K por 0.6 — 0.8

O para vasos de succdo de compressores, multiplicar K por 0.7 - 0.8

2°) Célculo do Diametro através da seguinte equacdo:

’ 4
D = Qv Equacdo 23
TFgv

onde:

Qv = vazao de vapor (md/s)
Fq = fator geométrico (Fg = 1)

D = didmetro do vaso (m)
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3°) Calculo da Altura através de razdes tipicas de H/D presentes na literatura (variam de
acordo com o tipo de vaso e do servico).

OBS: Razdo tipica de H/D: de 2,5a5

Nesta dissertacéo, foi utilizada a razéo H/D = 3,0.

« TEMPO DE RETENCAO DO LiQUIDO:

1°) Calculo do Volume do vaso, de acordo com a equacao a seguir (considerando que o

vaso estd 50% cheio):

V=2Q;t Equacéo 24

onde:
V = volume do vaso (m?3)
Q. = vazédo do liquido (m3/s)
t = tempo de retencéo (s)
OBS: Tempo tipicos de retencao
o Para separacdo L/V de hidrocarbonetos: 3 min
o Para separacgdo L/L agua e glicol: 20 a 30 min
2°) A partir do volume e da razéo H/D, sdo calculadas a Altura (H) e o Diametro (D).
A.3 Trocadores de Calor
A partir da simulagdo no ambiente ASPEN HYSYS, é possivel se obter o produto U.A
para cada trocador de calor, onde:
= U = Coeficiente Global de Transferéncia de Calor (W/m?.K)

= A = é4rea do trocador de calor (m?)

Sendo assim, a partir de valores da literatura para U, é possivel calcular a area. NaTabela

66, encontram-se valores tipicos para U utilizados nesse trabalho.
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Tabela 66 — Valores Tipicos para o Coeficiente Global de Transferéncia de calor
Fonte: Adaptado de Campbell, 1992.

U (W/m°K) Min. Max. Méd.
Resfriadores com Agua
Gas (até 3.5 MPa) 200 285 242,5
Gas (3.5 -7 MPa) 285 455 370
Géas (>7 MPa) 455 570 512,5
MEA 740 850 795
Ar 85 140 112,5
Agua 965 1135 1050
Condensadores com Agua
Regenerador de Amina 570 625 597,5
Hidrocarbonetos Leves 480 765 622,5
Refervedores
Vapor 795 910 852,5
Oleo Quente 510 680 595
Glycol 55 115 85
Amina 570 680 625
Geral

Oleo-Oleo 455 570 512,5
MEA Rica-MEA Pobre 680 740 710
Gas-Gas (Até 3.5 MPa) 285 395 340

A.4 Torres

Nesta dissertacdo, foram utilizadas colunas absorvedoras do tipo recheio e colunas
regeneradoras de amina do tipo prato. A seguir, apresenta-se a metodologia de
dimensionamento de cada tipo de torre.

A.4.1 Torres do Tipo Prato

A partir da simulacdo no ambiente ASPEN HYSYS, é possivel obter o nimero de pratos
tedricos da coluna, além dos valores para densidade e viscosidade do liquido e do vapor, no

primeiro e no ultimo prato.

1°) De posse dessas densidades e viscosidades obtidos do ASPEN HYSYS, é possivel
calcular o diametro do topo e do fundo da coluna. O maior valor entre os dois encontrados é o

diametro (D) selecionado.

2°) A altura é obtida a partir do espacamento entre 0s pratos e do nimero de pratos reais,
calculado a partir do nimero de pratos teoricos, obtidos na simulacdo, e da eficiéncia da
coluna, que varia de acordo com o tipo de coluna. Estes quando multiplicados pelo
espacamento mais uma folga de 15%, chega-se ao valor da altura (H) da coluna.
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O valor de espacamento entre os pratos pode ser obtido na literatura, conforme Tabela 67.

Tabela 67 — Valores Tipicos de Espacamento entre Pratos
Espaco entre Pratos (m)

RS 0,46 0,61 0,76
Absorvedoras - Aminas - 0,0297 0,0333
Fracionadoras 0,0372 0,0458 0,0508

Fonte: Adaptado de Campbell, 1992.

A.4.2 Torres do Tipo Recheio

A partir da simulacdo no ambiente ASPEN HYSYS, é possivel obter o nimero de pratos
tedricos da coluna, além das vazdes das correntes de liquido e vapor, dos valores para
densidade e viscosidade de cada corrente.

O diametro da coluna pode ser calculado com base em dois critérios, critério de
inundacdo ou critério no de perda de carga aceitavel. Nesta dissertacdo, foi utilizado apenas o
critério da perda de carga aceitavel, uma vez que as curvas da Correlacdo de Eckert
apresentam sérias limitacGes, quando aplicadas na previsdo das quedas de pressdao dos
recheios mais recentes. E aconselhavel usar esta correlacio apenas para os recheios aleatorios
de primeira geracdo ou, mais genericamente para aqueles cujos fatores de recheio sejam

maiores 197 m™ ou 60 ft™,
1. Critério da Perda de Carga:
i.  Fp: Fator de recheio =f (forma, material e dimensGes do recheio)
A Perda de Carga pode ser calculada a partir da correlacdo de Kister Gill, valida para
recheios com Fp entre 30m™ e 197 m™, caracteristica obtida da Figura 54. O AP para

condi¢des de inundacdo é dado por:

(AP/2)f = 40,912( Fp)®’ Equagdo 25

Onde, F, é dado em m™ e a queda de pressio em Pa/m.
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Mame Material Mominal Size, mm Surface area m® /m? % Voids Packing factor, m™ Vendor
“Intalox sacddles 5] {Ma. 25] a7 135 Eoch-Ghtsch, Ind.
“I TP { Mo 40) 97 24 Wichita, Kanzas LISA
M. 501 938 59
“Pall i My I 16 -_— a2 266 1Gemeric)
256 205 94 184
13 130 a5 131
50 115 946 a8
20 2 7 59
“Pall i My P 16 340 a7z 310 Gamnaerial
25 205 a0 180
50 130 91 131
a0 100 92 a5
Barl saddles C 13 455 62 740 Genena)
25 250 i) 360
ki) 150 71 215
Imtalox s addles C 13 6256 T8 660 Kooh-Glitsch, Ina
25 265 e 197 Wichita, Kansas LISA
50 118 73 98
75 2 a0 70
Imtalox & addles P 25 206 91 131 Fooh-Glitsch, Ina.
50 108 93 a2 Wiichita, Kansas USA
75 i} 94 59
Raschig rings C 13 370 64 1900 Generic)
25 130 74 587
13 120 68 105
50 =4 74 213
75 a2 75 121
Raschig rings M 19 245 a) 730 Gameria)
25 185 86 470
38 130 90 270
50 5 92 187
75 [ 95 105

'Thl-'_'pl.n;h-"'_'m' packing
M atenials of constrecion: C = ceramic: M = matal; P = plastic juseally polypropylen )

Figura 54 — Caracteristicas dos recheios randémicos
Fonte: Couper et al., 2010.

Perdas de carga recomendadas para colunas de recheio:

I.  Colunas que trabalham a P atm (AP entre 400 a 600 Pa/m)
ii. Colunas a vacuo: (AP entre 8 a 40 Pa/m)
iii.  Colunas que trabalham com pressao alta: (AP 800 a 1200 Pa/m)
iv. Para enchimentos com Fp > 197 m-1 os autores recomendam que seja
considerada uma queda de pressdo de 1634 Pa/m que basicamente coincide com a
curva tracejada da correlacdo de Eckert ( Curva de inundacéo).

Calculo do Fator de Fluxo:

P = - (p_G)O.S Equac&o 26
V \pL

Com estes dois parametros calculados, utiliza-se a carta de para estimativa do CG, Figura
55, sendo que o fator de capacidade do gas € definido por:
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o 105
Cc=v [ ] Equacio 27
G S ITEYS) quag

onde:

ve = velocidade superficial da fase gasosa, igual a velocidade de inundacéo.

T~ in HOift
m 112
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Figura 55- Carta para célculo da queda de pressao e capacidade maxima do recheio
Fonte: Couper et al., 2010.

A velocidade de operacdo do gas deve estar entre 60% e 80% da velocidade de
inundacao, sendo que, com o valor da velocidade operacional, conforme a partir da equacéo

abaixo, calcula-se a area da torre e consequentemente o diametro.

Vop = G/A*pg Equacdo 28

Para calcular a altura da torre, admite-se que a zona recheada da coluna é hipoteticamente
dividida em um determinado nimero de segmentos de igual altura que atuam como um
estagio de equilibrio.

A abordagem do conceito do HETP (Height Equivalent to a Theoretical Plate) ndo tem
uma descricdo fisica rigorosa do mecanismo na coluna recheada, mas pode ser usado para
obter valores indicativos da altura da coluna com recheio aleatério ou estruturado.

HETP: A altura de cada um dos segmentos hipotéticos que atua como um estagio de
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equilibrio tedrico é dado por:

HETP = Altura da Coluna Equagéo 29

NUmero de Pratos tebricos

Caracteristicas:
i.  Os valores mais frequentes do HETP estéo entre 0,3 me 0,6 m.
ii.  Sistemas envolvendo aminas ou glicéis ( para os quais a tensdo superficial é
aproximadamente 0,04 N/m o valor do HETP deve ser multiplicado por 1,5 (Kister).
iii.  Sistemas aquosos que apresentam valores de tensdo superficial maiores (o~
0,07 N/m) o valor obtido para o HETP deve ser multiplicado por 2.

A.5 Reatores

Para o dimensionamento do reator catalitico, leito fixo ou homogéneo, a velocidade
espacial € um modo de dimensionamento rapido do reator.

A velocidade espacial € definida como a razéo entre a vazdo volumétrica de alimentacéo
ou a vazdo massica de alimentacdo do reator em relacdo ao volume/massa de catalisador,
sendo estas calculadas nas condi¢Ges normais de temperatura e pressdo. O volume do reator

pode ser calculado a partir da seguinte equagdo (COUPER et al., 2010):

Vr= (Qc/(pc*WHSV) Equac&o 30

onde:

Vr: Volume do Reator dado em m®;

Q. = Vazéo volumétrica de alimentacdo do reator em m*/h;
WHSV = Velocidade espacial dada em h™.

A.6 Secadores

O dimensionamento de secadores depende do tipo de secador, sendo que a selegéo do tipo
de secador é baseada na forma de operacdo e tipo de material alimentado. Para operacdo com
materiais granulares, em pasta ou fibroso, em operacdo continua em larga escala (COUPER,
2010) aponta para o uso de secador fluidizado ou rotativo.

Neste estudo foram utilizados secadores do tipo fluidizado, os quais tem tempo de
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residéncia curto e operam com particulas de pequeno diametro, além de proporcionar altas
taxas de transferéncia de calor, com distribuicdo uniforme da temperatura.

Para o dimensionamento do secador, calcula-se o calor necessario para vaporizar a dgua
contida no material a ser secado. A partir deste fluxo de calor necessario, calcula-se a vazao
de ar necessaria, a temperatura e pressao disponiveis, dados estes retirados da simula¢do no
ASPEN HYSYS.

Para o dimensionamento do volume e area de troca térmica, foi utilizado (COUPER et
al., 2010):

1 Tempo de residéncia de 3 minutos;
2 Volume adicional do secador de 30%:;
3 Velocidade do ar de 10 min.

A.7 Gaseificador

O dimensionamento de gaseificadores ndo € um procedimento mostrado por livros de
processos e seu custo ndo é tabelado pelos livros de referéncia. Neste estudo, o objetivo do
dimensionamento dos equipamentos € a estimativa de seu custo, sendo assim, foi considerada
a premissa de dimensiona-los tomando como base o dimensionamento e calculo de custos de
fornos. Para validar esta premissa, o custo do gaseificador foi estimado a partir do
dimensionamento deste como um forno, pelo fluxo térmico necesséario.

Apobs a estimativa de custo, comparou-se 0 custo obtido utilizando esta premissa com
artigos que o custo de gaseificadores com capacidade de gaseificacdo semelhante.

Segundo Spath et al. (2005) o custo de um gaseificador em 2002, um gaseificador de uma
planta com a capacidade de gaseificacdo de 2000 ton/dia de cavacos de madeira, teria um
custo base em 2002 US$ 6.636.603. O custo estimado para o gaseificador da rota de
gaseificacdo a vapor com esta mesma capacidade foi estimada em US$ 9.927.918, sendo

assim ficou validada a premissa para estimativa de custo.
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