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Resumo

ROCHA, M. H. (2015), Avaliacdo Tecnica de Biorrefinarias para Producdo de
Biocombustiveis Liquidos e Eletricidade através da Gaseificagdo de Biomassa, Itajuba,
285 p. Tese (Doutorado em Conversdo de Energia) — Instituto e Engenharia Mecanica,
Universidade Federal de Itajuba.

Os futuros combustiveis devem ser sustentaveis em termos técnicos, econdmicos,
ambientais e sociais para poder desempenhar um papel importante, neste cenario as
biorrefinarias estdo sendo muito pesquisas ultimamente. Independentemente da opcéo, €
desejavel que, além dos aspectos ambientais, o biocombustivel também seja capaz de atender
de forma conveniente a outras questbes de importancia, como custos, disponibilidade
adequada, adaptabilidade e seguranca. Este trabalho tem como objetivo realizar uma avaliagéo
do desempenho técnico-econdémico da producdo de diferentes combustiveis de segunda
geracdo: DME, metanol e Liquidos Fischer-Tropsch (Gasolina e Diesel) através da rota
termoquimica de gaseificacdo de bagaco e palha de cana-de-agUcar nas atuais usinas
sucroalcooleiras. Nesta avaliacdo serdo consideradas as possibilidades para o medio-longo
prazo, periodo em que se espera que esta tecnologia esteja desenvolvida. Neste trabalho serdo
identificadas e comparadas diversas alternativas tecnoldgicas que podem conduzir a altas
eficiéncias na conversdo global de energia da matéria-prima em biocombustiveis de segunda
geracdo e eletricidade, e reducdo dos custos no longo prazo. Considera-se um estudo de caso
para uma destilaria autbnoma padréo, e outros casos correlacionados ao caso base através da
implementacdo de melhorias na producdo de etanol de primeira geracdo, o que conduzira a

maiores excedentes de biomassa disponivel para conversao termoquimica.

Palavras-chave

Design de processos quimicos, gaseificagdo de biomassa, gas de sintese,
biocombustiveis de segunda geracdo, limpeza de gés, processos de sintese, DME, metanol,
Liquidos Fischer—Tropsch



Abstract

ROCHA, M. H. (2015), Technical Assessment of Biorefinery Based on Liquids Biofuels and
Power from Biomass Gasification, Itajubd, 285 p. PhD. Thesis (PhD. In Energy

Conversion) — Mechanical Engineering Institute, Federal University of Itajuba.

In the future fuels must be sustainable in technical, economic, environmental and social
terms to play an important role in this scenario biorefineries are being very research
lately. Regardless of the option, it is desirable that, in addition to environmental aspects,
the biofuel is also able to cater conveniently to other issues of importance, such as costs,
availability, adaptability and security. Therefore this work aims to conduct a technical-
economic and environmental assessment of the production of second generation biofuels
(hydrogen, synthetic natural gas, methanol, DME, diesel and gasoline) through
thermochemical gasification of bagasse and sugarcane trash in the current sugarcane
mills. In this review the possibilities for the medium-long term, during which time it is
expected that this developed technology will be considered. This work will be identified
and compared various technological alternatives that can lead to high efficiencies in the
overall energy conversion of raw materials into second-generation biofuels and
electricity, and reduce costs in the long run. A case study for a autonomous distillery and
other Scenarios/Cases related to the base case by implementing improvements in the
production of first generation ethanol, leading to greater surplus available biomass for

thermochemical conversion is considered.

Keywords:

Chemical process design, biomass gasification, syngas, second generation

biofuels, syngas cleaning, synthesis process, DME, methanol, Fischer—Tropsch liquids.
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“Nao ha mal que sempre dure, nem bem que nunca se acabe”

Provérbio Andnimo

Capitulo 1

INTRODUCAO

1.1 BIOMASSA

A biomassa é definida como um material carbondceo combustivel de origem recente,
derivada de organismos vivos (plantas e animais), considerada um recurso natural renovavel,
gue pode incluir madeira plantada, serragem, carogos, cascas, pahas, gramineas, podas de
arvores, bagaco de cana-de-agUcar, residuos de comida e papel, residuos agricolas, gorduras
animais, etc. Esta definicdo obviamente exclui os combustiveis fossels tradicionais, pois
embora eles também derivem de plantas (carvao mineral) ou plantas e animais (petroleo e
gas), eles levam milhdes de anos para serem convertidos na sua forma aproveitavel. A
biomassa fornece cerca de 6 a 14% (46 EJ) do uso total de energia primaria em todo mundo
(Barrafion, 2006; Tisdale, 2002).

A biomassa lignocelulésica € uma mistura complexa de polimeros naturais de
carboidratos. celulose, a hemicelulose, dém de lignina e pequenas quantidades de outras
substéncias, tais como, as cinzas. A quantidade de celulose, hemicelulose e lignina nos
diferentes tipos de materiais lignoceluldsicos é variavel. De forma geral, se encontram nas
seguintes proporcdes. celulose 40-60%, hemicelulose 15-50% e lignina 10-30%,

dependendo do tipo de planta e da sua idade. A parte correspondente as cinzas nos materiais
1



lignoceluldsicos é constituida por Ca0, KO, NaO, MgO, SiO,, Fe,03, P05, Al,0O3 e SOs.
Os teores de extrativos como terpenos, resinas, acidos graxos, taninos e carboidratos situam-
se na faixa de 2 a 5% em massa. Os valores de umidade, cinzas, analise quimica e ementar,
analise aproximada, poder calorifico e composicdo granulométrica sGo importantes para
determinacéo do tipo de conversdo da biomassa adotado (Lora et al., 2012; Martinez et al.,
2009; Barrafion, 2006; Olivares Gémez, 2002; Tisdale, 2002).

A biomassa possui um poder calorifico significativamente menor que a maioria dos
carvOes minerais, isto é decorrente, em parte, do elevado conteido de umidade, e em parte,
devido a0 ato contetido de oxigénio e, em consequéncia um menor teor de carbono. E
possivel afirmar que o baixo poder calorifico da biomassa conduz a menores temperaturas de
chama. A biomassa possui um elevado contelido de volateis, usualmente na faixa de 70 a
80%, enquanto o carvao mineral € composto apenas de 10 a 50% de voléateis. Um importante
indicador é representado pela relacéo entre o teor de voléteis e o conteido de carbono fixo do
combustivel. A biomassa tipicamente possui uma relacdo de volateis/carbono fixo maior que
4,0, enquanto para o carvéo minera esta relacdo € sempre menor que 1,0 (Jenkins et al.,
1998).

A Tabela 1.1 mostra as previsdes de alguns estudos sobre o potencial de producéo
global de biomassa, baseado em diferentes tipos de manejos de producdo agricola. Contudo,
pode-se observar que os potenciais apresentados oscilam em uma faixa muito ampla de
variacdo, devido basicamente as incertezas de disponibilidade de solos agricultaveis e
parametros dos modelos, tais como, diferentes niveis de tecnologia, eficiéncias de conversao,
fornecimento de H,O para plantagdo, etc. O potencia de producéo de energia através do
fornecimento da biomassa em 2050 poderia variar desde 960 Mtep/ano (Junginger et al.,
2006) até 34.400 Mtep/ano (Smeets, 2008).

A biomassa pode ser convertida em biocombustiveis ou eletricidade por meio de
diversas rotas de conversdo (Figura 1.1). A baixa densidade energética por unidade de volume
€ um importante obstaculo da biomassa. Ao contrério dos combustiveis liquidos ou gasosos, a
biomassa “in natura” ndo pode ser facilmente manuseada, armazenada ou transportada,
especialmente se tratando da utilizacdo como combustivel automotivo. O processo de
conversdo da biomassa mais conhecido e aplicado € a combustéo (Figura 1.1). O produto
deste processo é um gas quente e inerte, geramente usado em um ciclo termodindmico para
posterior geracdo de eletricidade. No entanto, o processo de combustdo da biomassa solida
para a geracdo de eletricidade possui algumas desvantagens, tais como, baixa eficiéncia
(Meerman et al., 2011; Nigam e Singh, 2011; Toonssen, 2010; de Jong, 2005; Tisdale, 2002).



Tabela 1.1 — Prognostico do consumo total de energia e potencial de producdo de energia

através da conversdo de biomassa.

Referéncias Anodeprevisdo  Producdo de energia
(Mtep/ano)
2008 11.295
Consumo total de energia priméria 2030 17.000-17.500
(Umeki, 2009)
2050 19.000-25.000
Hoogwijk et al. (2009) 2050 7.200-16.100
Potencial de Ladanai e Vinterback (2009) 2050 27.100-27.400
producdo deenergia  van Vuuren et al. (2009) 2050 2.900-7.200
atravésdaconversio  Smeets (2008) 2050 8.700-34.400
dabiomassa Junginger et al. (2006) 2050 960-26.300
Berndes et al. (2003) 2050 2.400-9.550
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Figura 1.1 — Principais rotas de conversdo da biomassa (Adaptado e complementado de Naik
et al., 2010).

As rotas de conversao fisica e bioquimica da biomassa podem ser usadas para converter
a biomassa em combustiveis liquidos e gasosos, tais como, o etanol, biodiesel ou biogés. A
consideracdo de uma determinada técnica de conversdo de biomassa depende de varios

fatores, sendo que os mais importantes s&o: tipo de biomassa a ser convertida, produto fina



requerido e a eficiéncia de conversdo. Os processos de conversdo de extragdo mecanica e
conversdo bioquimica ndo fazem parte do escopo deste trabalho, por isso ndo serdo
apreciadas. Na Tabela 1.2 apresenta-se uma visdo geral das diferentes técnicas de conversao

da biomassa, do tipo de matéria-prima requerida e da eficiéncia de conversao.

Tabela 1.2 — Visdo geral dos diferentes técnicas de conversao de biomassa (Toonssen, 2010).

M étodo de conversdo Matéria-prima Eficiéncia (%) Produto final
Combustéo Biomassa lignocelul6sica 1040 Eletricidade
Pirdlise Biomassa lignocelul6sica <80 Bio-0leo
Gaseificacdo Biomassa lignocelul ésica 63-85 Syngas
Gaseificacdo Supercritica Biomassa umida 4465 Syngas/CH4
Liquefacéo Biomassa lignocelul6sica 55-79 AcUcares/0leo
Digest&o anaerdbia Biomassa imida 2040 Gésricoem CHy
Fermentag&o anaerdbia Biomassa imida 20 H,
Fotdlise Biomassa umida 25 H,
Fermentacéo aerébia AcuUcares e amidos 43 Etanol
Fermentacdo aerébia Biomassa lignocelul ésica 46 Etanol
Extragio mecanica Biomassa ol eaginosa 88 Oleo vegetal

Para geracéo de calor e eletricidade em larga escala a partir de biomassa, as principais
opcoes tecnol bgicas sdo a combustdo e a gaseificagdo. A pirdlise ou liquefacdo em associagdo
com o ciclo combinado néo consiste em uma realidade tecnicamente comprovada, pois este
sistema ainda se encontra na fase de desenvolvimento conceitual. Estas técnicas sdo mais
interessantes para aplicagdes de pequena escala para geracdo distribuida de calor e
eletricidade. A gasaficagdo tem despertado grande interesse em todo o mundo,
provavelmente devido a grande flexibilidade operacional do sistema e a elevada eficiéncia

global, se comparada a combustéo e a pirdlise (Arnavat, 2011; de Jong, 2005).

1.2 POLIGERACAO COM O USO DE BIOMASSA

O conceito de biorrefinaria tenta aplicar para a conversdo da biomassa, os mesmos
métodos que tém sido utilizados convencionalmente para o refino de petroleo. As

biorrefinarias poderiam produzir simultaneamente biocombustiveis, bem como, produtos
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quimicos de alto valor agregado, calor e eletricidade. As biorrefinarias poderiam apresentar
opcBes mais vantgjosas economicamente, nas quais os produtos quimicos seriam 0s co-
produtos do combustivel liquido. Existem biorrefinarias baseadas na rota de conversdo
bioquimica da biomassa e biorrefinarias baseadas na conversdo termoqguimica da biomassa
(Demirbas, 2009).

Neste trabalho ser& utilizado o conceito de biorrefinaria baseada na rota de conversdo
termoquimica da biomassa, através da gaseificacdo da palha e do bagaco de cana-de-agUcar
em usinas sucroacooleiras existentes. A gaseificacdo de biomassa oferece beneficios
adicionais para a producdo convencional de portadores energéticos intermediarios
(combustivels, produtos quimicos e e etricidade), tais como: capacidade de utilizacdo de uma
grande variedade de matérias-primas sem a criacdo de uma dependéncia especifica,
capacidade de producéo de diferentes produtos a partir do mesmo gas de sintese (syngas),
baixas emissdes de poluentes (NOy, SOy, particulas, metais pesados, etc.), maior facilidade de
captura de CO, na pré-combustdo e transformagdo da biomassa em combustiveis que podem
utilizar o atual sistema de infra-estrutura de distribuicdo (Meerman et al., 2011).

A Figura 1.2 mostra 0 desenvolvimento da capacidade operacional para 0s cinco
maiores produtos da gaseificacdo (incluindo carvédo biomassa e residuos) desde 1976 até
2006.
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Figura 1.2 — Capacidade de producéo acumulada dos principais produtos obtidos através do
syngas da gaseificacdo (Kirkels e Verbong, 2011).



As principais aplicagdes foram os liquidos FT (29% da capacidade instalada em 2006, 4
plantas) e geracdo de eletricidade (24% em 2006, 22 plantas). A producdo de insumos
qguimicos, tais como, a aménia metanol e H, estd crescendo a cada ano. Todas essas
aplicacOes ja foram demonstradas e testadas antes da década de 70. As poucas plantas de
liquidos FT sdo de grande escala, e estdo localizadas principalmente na Africa do Sul (Sasol)
e Maasia (Shell). A tecnologia de gaseificacdo, combinada com atecnologia de CCS, é vista
como uma interessante opgdo para mitigagdo das emissdes de GEE (Kirkels e Verbong,
2011).

Tijmensen et al. (2002) avaliaram diferentes rotas para gaseificacdo de biomassa (direta,
indireta, atmosférica e pressurizada) para obtencdo de liquidos FT. Foi determinado que a
maior eficiéncia globa e o melhor desempenho econémico para a producéo de liquidos FT foi
obtida para a gaseificacéo direta e pressurizada em Leito Fluidizado Circulante (LFC).

Hamelinck et al. (2004) analisaram o0 desempenho tecnologico e econdémico de
diferentes sistemas de limpeza e condicionamento do syngas para gaseificadores
pressurizados. Os resultados mostraram que 0 melhor sistema é composto por um gaseificador
de LFC direto pressurizado de 25 bar, utilizando O, como agente de gaseificacdo, seguido por
um sistema de cragueamento catalitico dos alcatrfes, limpeza Umida dos gases e um reator de
FT deleito fixo, com 70% seletividade.

Em contraste, Tock et al. (2010) determinaram que o melhor sistema deveria ser
composto pela gaseificagcdo da biomassa em LFC indiretamente aquecido e atmosférico,
seguido por sistema de condicionamento de reforma a vapor do metano. Portanto, observa-se
que ndo existe consenso entre os estudos. A Tabela 1.3 mostra uma comparagdo entre as
eficiéncias globais de conversdo e os resultados técni co-econdmicos de a guns estudos.

Uma biorrefinaria para poligeracéo integrada a partir da plataforma termoquimica de
gaseificacdo da biomassa € composta por diversos processos essenciais, conforme mostrado
na Figura 1.3. O syngas produzido na gaseificagcdo € a matéria-prima para as proximas etapas
do processo. As etapas comuns para todos os cendrios de producdo sdo: unidade de separacdo
de ar (producdo de O,), prétratamento da biomassa (secagem, trituracdo, torrefacéo),
gaseificagcdo em Leito Fluidizado Circulante (LFC) e Leito Arrastado (LA), limpeza (Umida e
seca), condicionamento do syngas (reforma autotérmica, reforma a vapor), reacdes cataliticas
de sintese (cada uma especifica para um determinado tipo de combustivel).



Tabela 1.3 — Comparacéo entre os resultados de eficiéncias e preco dos combustiveis de

aguns estudos.
Referéncia Tipo de Biomassa Tipo de Tamanho da Eficiéncia Preco do combustivel
Gaseificador planta (%)
Ng e Sadhukhan (2011) Bio-Gleo LA 1350 MWy 39-51 89,40 US$/MWh
Swanson et al. (2010) Palha de milho LFC/LA 389 MWiyea) 39-50 1,06-1,32 USH| gaepina
Tock et al. (2010) Madeira LFC indireto 200/400 MW 59,8 60,20-120,40US$/MWhgy
Larson et al. (2009) Switchgrass LFC 893 MWin(pci) 573,3 0,46 USH/l 1
van Vliet et al. (2009) Eucalipto LFB/LA 300/400/2000 44-52 0,56-0,97 US$H/lr
MWinpcy

Ekbom et al. (2008) Residuos florestais LFC 289/611 MWy, 44 5pcg 0,56/0,92 USHI querosene
Kreutz et al. (2008) Switchgrass LFC 548 MW hpci) — 0,84-0,89 USHl gassiina
Wright e Brown (2007) Biomassa LFC - 46 0,47 USHl gosiina
Boerrigter (2006) Biomassa florestal LA 50-850 MW, 56 0,62-1,25 USH/| giesel
Hamelinck et al. (2004) Madeira LFC 400 MWipecs 40-45pcs 0,70 USH| giesi
Tijmensen et al. (2002) Alamo LFC 367 MWippci) 33-50 0,37-1,23 US$H€/| iesa

direto/indireto

Produgdo de Gés

Notural Sintético

Produgdo . . H
de Hp f
Biomassa o Limpeza Remogdo de ] Syngas
Pré-trat f
—b[ ré-tratamento H Gosei |coqﬁoH % o H Giises Aevias J

Gas Natural Sintético (GNS)

Syngas

o e o
Undiade de Q, . Compressdo
Ew@—i{mssmiunzogﬁo (do co, ’
!
) M | N,
LIQUIUOS" ... _c

Figura 1.3 — Biorrefinaria para a poligeracdo e obtencdo de combustiveis e eletricidade
(Adaptado e complementado de Meerman et al., 2011).

1.3 MOTIVACAO DA PESQUISA

No processo termoquimico de gaseificacdo, a biomassa € convertida em um gas
composto por Hy, CO, CH,4, CO; e H,0 (syngas). O syngas possui diversas aplicaces, como
por exemplo, ser empregado como combustivel para a geracdo de eletricidade em ciclos a
vapor, como combustivel em motores de combust&o interna, turbinas a gas, como matéria-
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prima para a sintese quimica ou ainda como insumo para a producédo de substancias quimicas
de alto valor agregado (aldeidos, olefinas, parafinas, naftalenos, fertilizantes, etc.).

Entretanto, aém dos componentes principais o syngas também contém diversas
impurezas, tais como, acalis, particulados, compostos halogenados, SOy, COS, NOx e
alcatrdes, o que restringe bastante a sua aplicacéo. Na hipotese de ndo serem removidos, estes
compostos podem deteriorar 0s equipamentos de conversdo do gas instalados a jusante do
processo de gaseificagdo, uma vez que 0s gases &cidos podem causar corrosdo e desativacdo
dos catalisadores, e os alcatrdes podem causar incrustagdes nas tubulacGes, devido a
condensacdo a baixas temperaturas.

Obviamente, muitas barreiras tecnolégicas ainda devem ser superadas, todavia os
primeiros resultados obtidos em escala piloto permitem supor que esta tecnologia podera ser
uma excelente alternativa para o horizonte de meédio-longo prazo. Estudos publicados
recentemente tém demonstrado que a competitividade do sistema é favorecida pelo aumento
da capacidade produtiva, criando assim um cenario bastante favorével para a implantagcdo
desse sistema nas usinas sucroal cooleiras brasileiras.

O custo da biomassa é um fator decisivo para a competitividade da producéo de
biocombustiveis de segunda geracdo, portanto, a implantacdo dessa tecnologia nas usinas
sucroal cool eiras pode se mostrar muito rentével, ja que o bagaco de cana-de-aglicar possui um
baixo custo para as usinas. Todavia, o principal obstaculo e o gargalo tecnol 6gico enfrentados
para a sintese dos combustiveis se concentra no sistema de limpeza do syngas.

Além disso, existem questdes direcionadas a esta pesquisa (Research Questions) que
precisam ser respondidas:

e A gaseficacdo da biomassa para producdo de syngas pode ser eficientemente
integrada com os compl exos processos de sintese para a produgdo de combustiveis?

e Qua e amehor opcdo de gaseificacdo de biomassa em termos de balanco de massa,
balanco energético e menores quantidades de contaminantes no syngas produzido?

e Qua dos combustiveis analisados neste trabalho possui maior viabilidade técnica para
ser implementado nas atuais usinas sucroalcooleiras brasileiras, em um horizonte de
tempo de médio-longo prazo?

e Qual é o custo unitério dos combustivels produzidos (R¥GJ e R$/L) e da energia
gerada (R&¥/MW)?

e Quais sdo principais parametros e fatores que contribuem para a formagéo do custo
globa dos combustiveis produzidos através da gaseificacdo de bagaco, e como fazer

parareduzi-10s?



1.4 OBJETIVOS

1.4.1 Objetivo geral

O principal objetivo deste trabalho é redlizar um estudo para avaiar o desempenho
termodindmico da producdo conjunta de combustiveis e eletricidade para as condigdes
brasileiras a partir do gas de sintese obtido através da gaseificacéo de bagaco e palha de cana-
de-aclcar. Para realizacdo do objetivo gera descrito devem ser atingidos os objetivos

especificos, descritos abaixo.

1.4.2 Objetivos especificos

e Desenvolver as configuragdes dos diagramas de fluxos das etapas de processamento
da biomassa (pré-tratamento, gaseificacdo, limpeza/condicionamento do gés, sintese
quimica e geracdo de €letricidade) da producdo dos biocombustiveis avaliados
(metanol, DME, diesel e gasolina) no software Aspen Plus™ para elaboragdo dos
balangcos de massa e energia.

e Comparar as possibilidades de implementagdo das biorrefinarias no Brasil e suas
implicagBes, baseado nos critérios de desempenho termodindmico dos cenarios
analisados e identificar as configuracbes mais promissoras para a producéo de

combustiveis e eletricidade.

1.5 ESTRUTURA DA TESE

Este trabalho esta estruturalmente dividido em 6 Capitulos, 0s quais sdo organizados
conforme mostrado na Figura 1.4.

Capitulo 1: apresenta aintroducéo, objetivos e estruturacdo geral datese.

Capitulo 2: fornece uma visdo geral baseada na revisdo da literatura do estado-da-arte e

possivels desenvolvimentos futuros das tecnologias envolvidas. Ele € dividido em quatro



secOes, a primeira parte apresenta uma descricdo sobre os métodos e processos de pré-
tratamento da biomassa e diferentes tecnologias de gaseificagdo, incluindo os parametros de
operagcdo. A segunda se¢cdo analisa os tipos de sistemas de limpeza e condicionamento do
syngas que estdo disponiveis para a remocao de substancias contaminantes. A terceira parte
analisa os métodos de condicionamento do gés para cada tipo de utilizacéo final. A quarta
secdo apresenta uma visdo geral dos sistemas de sintese para producdo de biocombustiveis
(liquidos e gasosos) a partir do syngas, acoplados ou ndo com plantas de cogeragdo anexas.
Este capitulo € muito importante e constitui a base para todos os calculos executados nos

capitul os subsequentes.

Capitulo 3: apresenta o desenvolvimento metodol égico do trabalho incluindo a descricdo da
planta e a definicdo dos cenarios estudados neste trabalho. Além disso, neste capitulo
apresenta-se a disponibilidade total de biomassa usada em cada cenario estudado, a descricdo
geral dos processos de sintese e a caracterizacdo termodindmica das unidades de operactes
unitérias dos processos analisados. Neste capitulo apresenta-se 0 equacionamento basico da
equacdo de estado termodinamico selecionada no software Aspen Plus™ para o calculos das

propriedades das substancias.

Capitulo 4: sdo avaliadas diferentes configuracbes dos diagramas de fluxos no software
Aspen Plus™ e os respectivos dados para a realizagdo das simulacOes das etapas de: prée-
tratamento, gaseificacdo de bagaco e palha, limpeza do gés, condicionamento, sintese e
geracdo de eletricidade. Neste capitulo é feita uma avaliagéo do sistema de pré-tratamento do
bagaco (secagem, torrefacdo e reducdo granulométrica) e duas diferentes tecnologias de
gaseificacdo sdo avaliadas. Leito Fluidizado Circulante de aquecimento direto (autotérmico) e
Leito Arrastado. S8 mostrados também os diagramas de fluxo e os procedimentos de calculo
dos processos de limpeza do gas (Umida e seca) e condicionamento (reforma autotérmica,
reforma a vapor, reacdo de shift e remoc¢do dos gases &cidos) do syngas. Além disso, também
s80 apresentados os diagramas de fluxo e métodos de calcul os da sintese combustiveis e ciclo

combinado.

Capitulo 5: neste capitulo sGo mostrados os resultados dos balancos de massa com as
capacidades de producéo, e dos balancos de energia com os rendimentos termodinamicos de
cada cenario. S80 mostrados os rendimentos dos combustivels analisados, 0s potenciais de
geracdo de energia el étrica excedente através do aproveitamento dos gases ndo convertidos e

do calor residual do processo.
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Capitulo 6: neste capitulo sdo apresentadas as conclusdes gerais e recomendacfes para

trabalhos futuros. A Figura 1.4 mostra a estruturagdo da tese de doutorado.

|Copilu|o 1: Introdugdo |

Capitulo 2: Revisdo Bibliogréfica

_______________ -
Software Aspen Plus |

Capitulo 3: DefinicGo dos Cendrios Copitulo 4: Metodologia |
LeSEngHe doS EEnanas Diagramas de fluxos: pré-tratamento, |
Descngo? dc:s process’os‘ ) goseificagdo, limpeza e condicionamento |
Caracterizagdo termodindmica do syngos e processos de sintese :
J

- ,____l____'

Capitulo 5: Resultados
Balangos de massa e energia dos
dos cosos analisados e eficiéncios
para produgdo de DME, metanol,

e Liquidos FT-Gasolina e FT-Diesel

Capitulo 6:
Conclusdes e Recomendagdes

para Trabalhos Futuros

Figura 1.4 — Esquema geral de organizagdo da Tese de Doutorado.
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“ Nada comeca que ndo tenha que acabar, tudo o que comeca nasce do que acabou”

José Saramago

Capitulo 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 PRE-TRATAMENTO DA BIOMASSA

Quando a biomassa € utilizada nos processos de conversao termoquimica por meio da
gaseificacdo, alguns processos de pré-tratamento para melhorar a qualidade da biomassa
como matéria-prima e aumentar a sua eficiéncia de utilizacdo devem ser empregados. Nesta
secdo serdo abordados 0s processos de pré-tratamento mais comumente empregados para a
gaseificacdo da biomassa, os quais incluem a secagem, reducdo de tamanho (trituragéo) e
torrefacdo. Além disso, neste topico serd andlisado o0 sistema auxiliar do processo de

gaseificacdo, que € a Unidade de Separacéo de Ar (ASU) para producéo de O.

2.1.1 Secagem

O alto contelido de umidade presente no bagaco de cana, aproximadamente 50%, faz
com que ele sga uma matéria-prima inadequada para a gaseificacdo in natura. O processo de

secagem € preferido antes da peletizacdo ou transporte a longas distancias. Portanto, deve-se
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prever a secagem do bagaco e da palha até teores de umidade da ordem de 10%, ja que abaixo
desse valor a eficiéncia de secagem cai drasticamente e 0 processo ndo apresenta viabilidade
técnico-econdmica (Meerman et al., 2011; Pang e Mujumdar, 2010; Holmberg, 2007).

Na secagem da biomassa, os fatores a ser considerados incluem: as propriedades da
biomassa, a tecnologia de conversdo da biomassa a jusante, a eficiéncia energética da
secagem, impactos ambientais, risco de incéndios e explosdes, disponibilidade de fontes de
calor e custos associados a secagem. A demanda de calor depende da umidade fina e inicial
da matéria-prima, da distribuicdo granulométricas das particulas e da hidrofobicidade da
biomassa. O calor pode ser fornecido através da queima da prépria biomassa ou outros
processos (Pang e Mujumdar, 2010).

Nos processos de secagem a transferéncia de calor ocorre principalmente por meio da
conducéo ou conveccdo, ou uma combinacdo desses dois processos. A radiacdo possui um
papel secundério, insignificante nos processos de secagem. No projeto de qual quer tipo reator
de secagem deve-se considerar a maximizagdo do contato direto entre o meio de secagem e 0
material a ser seco (Brammer e Bridgwater, 1999).

O meio de secagem refere-se a0 meio gasoso em torno do solido a ser seco, portanto ele
pode ser constituido por vapor puro ou por uma mistura de vapor e gases ndo condensaveis,
tals como, ar ou produtos da combustdo. Em sistemas de secagem convectivos, 0 meio de
secagem é também a fonte de calor. Caso se utilize vapor como meio de secagem, 0 meio
deve ser superaguecido para a secagem acontecer, caso contrario a umidade evaporada ira se
condensar novamente. Para misturas de gas e vapor, a mistura deve estar abaixo do ponto de
saturagcdo para a evaporacdo ocorrer, de modo que o ponto de saturagdo representa o limite
maximo para uma dada situagdo de secagem (Holmberg, 2007; Brammer e Bridgwater, 1999).

A eficiéncia térmica de um secador é considerada como sendo a razéo entre o calor
tedrico necess&rio para evaporar a umidade durante a secagem (aumentar a temperatura e
fornecer o calor latente de evaporacdo), dividido pela energia térmica liquida fornecida ao
secador (calor fornecido menos o calor recuperado de outros processos intermediarios). Além
do calor necessario para evaporar a umidade, o consumo total de energia térmica do secador
inclui, o calor necessario para aumentar a temperatura dos solidos, a energia térmica na
umidade dos gases de exaustdo que deixam o secador e as perdas de calor do secador para o
ambiente. O primeiro destes é inevitavel, o segundo e o terceiro podem ser influenciados pelo
projeto, tipo do secador e pela operacéo e, portanto, podem ser minimizados. O consumo de
energia para evaporagao da biomassa, presumindo uma temperatura ambiente de 15°C, situa-

se na faixa de 2,40-2,90 MJkg de H,O evaporada, obviamente este valor depende da
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temperatura de bulbo Umido (Holmberg, 2007; Stahl et al., 2004; Berghel e Renstrom, 2002;
Brammer e Bridgwater, 1999).

O secador rotativo é o mias usado em plantas de bioenergia no mundo. Ele é constituido
por um involucro cilindrico levemente inclinado em relacdo a horizontal (declividade de 3—
5%). A rotacéo varia entre 1 e 10 rpm, dependendo do tamanho do secador. A razéo entre o
comprimento e o didmetro do tambor cilindrico varia entre 4-10, com um didmetro variando
entre 1,0-6,0 m. O material a ser seco é carregado para dentro do tambor cilindrico na
extremidade superior, passa ao longo do tambor e sai ha extremidade inferior. No interior do
tambor existe uma série de hastes metdlicas longitudinais que podem ser continuas ou
escalonadas. Elas possuem a fungdo de levantar a biomassa nas bordas periféricas do secador,
fazendo com que a biomassa possa entrar em contato com 0S gases quentes que estéo
passando (Li et al., 2012). A Figura 2.1 apresenta um desenho esguematico de um secador

rotativo para secagem de biomassa.

Saida de gds Gmido

Entroda de biomossa Gmido Hastes metdlicas longitudinais ?

Entrada de ar quente

Motor elétrico

Saida de biomassa seca

Figura 2.1 — Desenho esquemético de um secador rotativo para secagem de biomassa (Pang e
Mujumdar, 2010).

O secador € formado por um cilindro tubular ligeiramente inclinado que gira em torno
de seu eixo longitudinal. Este secador € continuo, ou seja, a biomassa imida € introduzida na
parte mais elevada do tambor através de um transportador e sai na parte inferior por
gravidade. O ar de secagem € introduzido no tambor em sentindo contra-corrente a trgjetéria
dabiomassa (Fargenés et al., 2010).

Os procedimentos de projeto e dimensionamento dos secadores rotativos S0 empiricos.
A Tabela 2.1 mostra os valores de projeto tipicos e os dados de desempenho de varios tipos de
secadores, os quais utilizam diferentes tipos de agentes de secagem, tais como, ar quente,
gases de exaustdo e vapor.
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Tabela 2.1 —Valores de projeto e dados de desempenho de vérios tipos de secadores (Li et al.,
2012; Fagernas et al., 2010; Pang e Mujumdar, 2010; Holmberg, 2007).

Tipo de secador D ()] 3 4 (5)
Meio de secagem Gésde Ar Vapor Gésde Gésde
exaustdo exaustdo exaustéo,
vapor
Capacidade (t/h) 3-45 4,4-16 9,0 3,550 25,0
Temperatura de secagem (°C) 200-600 90-150 150-200 160-280 150-700
Umidade de entrada (%) 50-60 45-72 50-60 50 50-60
Umidade de saida (%) 10-15 1520 10-15 15 10-15
Taxa de evaporag?o (ty o /h) 3,6-20,0 0,540 50-40,0 08-7,0 6,0-30,0
Consumo de calor (M‘]/kgHZO) 3,542 3,050 2,04,0 2,558 0,5-10,0
Consumo de eletricidade (kWht) 10-50 30-70 - 32-50 2540
Queda de pressdo (kPa) 2,5-3,7 0,3-0,8 - - -
Tamanho 6timo da particula (mm) 19-50 20-100 1,0 - -
Tamanho maximo da particula (mm) 125 150 0,1-2,0 - 50

(1) Secador de tambor rotativo/ (2) Secador de correiatransportadora/ (3) Secador de leito fluidizado
(4) Secador de transporte em cascata/ (5) Secador de transporte pneumético.

2.1.2 Torrefacdo da biomassa

A torrefacdo pode ser definida como um processo de pré-carbonizagdo, o qua se
desenvolve justamente na fase endotérmica da pirdlise, entre 250 e 300 °C. Nestas condicdes
a hemicelulose € degradada, sendo removida a umidade, o &cido acético, fragbes de fenol e
outros compostos de baixo poder calorifico. Deste processo, resulta um materia intermediario
entre a biomassa e o carvao, com altos rendimentos energéticos. O objetivo fundamental da
torrefac@o € concentrar a energia da biomassa em um produto formado em curto periodo de
tempo, baixas taxas de aquecimento e temperaturas moderadas, permitindo reter os voléteis de
maior poder calorifico no produto torrefeito (Felfli et al., 2003).

O processo de torrefacdo apresenta um rendimento gravimétrico médio de 75%, de tal
maneira que o produto torrefeito pode ser composto por aproximadamente 55-60% de
carbono, 5-6,0% de hidrogénio, 0,1-0,3% de nitrogénio e 33-39% de oxigénio na sua
composicao elementar, e os voléateis sdo reduzidos em média de 60 a 75%. O poder caorifico
da biomassa torrefeita estéa na faixa de 17,0-23,0 MJkg (com base no PCI) ou 20,0-24,0
MJkg (com base no PCS). A biomassa torrefeita também se torna mais porosa com uma

massa especifica variando entre 180-300 kg/m3, por isso ela sera mais fragil e quebradica,
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uma vez que ela perde sua resisténcia mecanica, 0 que a torna mais facil de triturar e
pulverizar. A torrefacdo pode reduzir a poténcia requerida para reducdo do tamanho da
particula de biomassa de 70 a 90%, se comparada com a pel etizagdo convencional. A umidade
do produto torrificado pode ficar compreendida entre 1 e 5% (Couhert et al., 2009; Uslu et al .,
2008).

A torrefagdo é um método promissor para melhorar as propriedades da biomassa,
porque o tempo de residéncia da biomassa no reator de torrefacéo é reduzido, o consumo de
energia do processo € baixo e a eficiéncia térmica do processo € elevada. A biomassa
torrefeita tem um alto poder calorifico, boa moabilidade e homogeneidade do produto final.
Contudo, a torrefacdo da biomassa envolve varias reagdes quimicas, o que faz com que este
processo sgja bastante complexo, sendo descrito por modelos cinéticos. O conhecimento
cientifico sobre o desempenho de diferentes tecnol ogias de torrefacdo, bem como informacgdes
sobre as caracteristicas da biomassa torrefeita e 0s custos associados ainda € limitado.
Existem diversos problemas que restringem a aplicacdo datorrefacdo em grandes escalas, tais
como 0 projeto e escalonamento do reator de torrefacdo (Adams et al., 2015; Clausen, 2014;
Doassans-Carrére et al., 2014; Nhuchhen et al., 2014; Deng et al., 2009).

No final do processo de torrefacdo observa-se uma diminuicdo da umidade da biomassa
e arelacdo C/O, aém disso, observa-se um incremento da relagdo C/H e do poder ca orifico.
Os gases da torrefagdo podem ser divididos em produtos da combustdo (CO-, e H,0) e gases
combustiveis. A composi¢cdo dos gases depende do tipo de biomassa, tipo de reator e dos
parametros de operacdo. Os gases da torrefacdo podem ser combustiveis porque eles
apresentam na sua composi¢cdo CO, CH,4 e hidrocarbonetos (C,H,, CoH4, CoHg, adeidos,
cetonas, alcodis, ésteres, etc.), porém o seu poder calorifico é bastante reduzido, menor do que
0s gases produzidos na gaseificacdo, principalmente devido a elevada quantidade de agua
presente nos gases. Além disso, a contribuicdo relativa dos produtos da combustéo presentes
no gas de torrefacdo aumenta com o incremento do tempo de residéncia e temperatura da
torrefacdo (Chen et al., 2015; Park et al., 2015; Pimchuai et al., 2010; Prins et al., 2006).

Os gases combustiveis podem ser queimados juntamente com uma parcela
remanescente da biomassa para a geracéo de calor para os processo de secagem e torrefacao.
Quando o contelido energético dos gases da torrefacdo corresponde ao consumo de calor
solicitado pelas etapas de secagem e torrefacdo, este o processo € denominado de autotérmico.
Resultados preliminares indicam gue este esquema de operacéo € bastante promissor e esta
sendo bastante pesquisado atualmente: Batidzirai et al. (2013); Uslu et al. 2008; Prins et al.
(2006); Bergman et al. (2005a); Bergman et al. (2005b). Nestas condi¢des o0 processo atinge

uma eficiéncia térmica de 96%. Entretanto, na literatura reporta-se que o gas de torrefacéo é
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insuficiente para a operacdo em condicOes autotérmicas, portanto necessita-se de uma fonte
adicional de calor para a conducéo da torrefacdo. A Figura 2.2 mostra um esguema geral do

processo autotérmico de torrefacdo.

Gas de exaustdo

Gas de
torrefogﬁo Biomassa
—Biomassa, Secogem |—=| Torrefagdo |——— = Resfriomento |orrefeita,
|
Calor Calor Gas de exaustdo
\

Trocador de calor

Figura 2.2 — Esquema autotérmico datorrefagdo (Bergman et al., 2005a).

No processo de torrefacéo da biomassa diferentes produtos séo formados, dependendo
das condicOes de torrefacdo, tais como, temperatura de reacdo, tempo de residéncia e as
propriedades fisico-quimicas da biomassa utilizada (Meerman et al., 2011; Bergman et al.,

20054). A Tabela 2.2 mostra caracteristicas de diferentes tipos de biomassas torrefeitas.

Tabela 2.2 — Propriedades da biomassa torrefeita (Chew e Doshi, 2001).

Biomassa Tempo (h)  Temperatura (°C) Rendimento Rendimento PCS (MJKkg)
maéssico (%) energético (%)
Bagaco de cana 1,0 250 78,90 92,03 18,08
Briquete de madeira 0,5 270 56,0 63,7 22,77
Casca de amendoim 1,0 270 67,0 85,18 18,60
Cascade arroz 0,5 250 40,32 42,46 18,03
Colmo de milho 0,5 250 33,80 45,30 24,57
Palhadetrigo 0,5 250 41,24 51,05 20,85
Pinheiro 0,5 250 82,0 89,2 20,08
Salgueiro 0,5 250 89,6 92,29 20,60
Serragem 1,0 270 59,5 67,14 20,47

Depois da torrefagdo as propriedades fisico-quimicas da biomassa se aproximam as do

carvao mineral. Como resultado da decomposicao parcia da biomassa, durante este processo,
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a sua composicdo quimica é aterada. Na Figura 2.3 € possivel observar uma comparacdo da
madeira torrefeita com outros combustiveis solidos, tais como, carvao, lignito, turfa, antracito
e a propria madeira crua. E evidente que a biomassa comparada a0 carvao contém mais O, e
H.0O, isso explica em parte, 0 menor poder calorifico da biomassa em comparacéo ao carvao
mineral (van der Stelt et al., 2011).

1.8 Biomassa

1,6
o 1:4—
RS

ani o

«E 1.2 Lignito Madeira de faia
& 1,0p Carvdo .
= Madeira torrefeita
o 0.3 (tempo de residéncia 30 min)
'S 0,6
< & Carvdo vegetal
= 04

0,2 Antracito

0 I | ] | | I |

0 0,2 0,4 0,6 0,8

Relagdo 0/C atémica
Figura 2.3 — Diferencas na composi¢ao entre varios tipos de carvdo minera, madeira crua e
madeiratorrefeita (van der Stelt et al., 2011).

O poder calorifico do gas produzido na torrefacdo varia entre 5,30-9,0 MJm?3 para
temperaturas de torrefagdo que variam entre 250 e 300 °C (Batidzirai et al., 2013; Udlu et al.,
2008; Prins et al., 2006). Através da Tabela 2.3 € possivel analisar com maiores detalhes a
torrefacdo do bagaco de cana-de-aglicar. Para uma temperatura de torrefacdo de 250°C, trés
tempos de torrefacdo foram considerados (15, 30 e 45 minutos), e a perda de massa variou de
31 a 38% de suamassa origina. Portanto, houve um incremento de 29 a 33% da densidade de
energia por unidade de massa do bagago, sendo que o valor do PCS do produto torrificado
aumentou para 20,72 MJkg. Em média, a biomassa perde cerca de 30% de sua massa inicial,
e aproximadamente de 5 a 10% de seu conteldo energético, dependendo da biomassa
utilizada e da sua umidade inicia (Chew e Doshi, 2011; Pimchuai et al., 2010; Prins et al.,
2006).
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Tabela 2.3 — Propriedades do processo de torrefacdo do bagaco de cana para uma temperatura
de 250°C (Pimchuai et al., 2010).

Propriedade Unidade Tempo detorrefaco
15 30 45
Rendimento massico % 69,00 68,33 62,00
Rendimento energético % 88,86 91,06 83,23
Energiarequerida M I KGorodto 2,34 2,58 2,99
PCS do produto torrificado M I KGorodto 19,88 20,57 20,72
PCS do bagaco usado como matéria-prima MJkg 15,44 15,44 15,44
Aumento no PCS % 22,35 24,96 25,51
Energialiquida M I KGoroduto 17,54 17,99 17,73

2.1.3 Trituracao

A moabilidade € definida como a facilidade com que a biomassa ou carvao mineral
pode ser triturada ou pulverizada. Esse parametro ndo deve ser confundido com a dureza, pois
biomassas com 0 mesmo valor de dureza podem ter diferentes valores de moabilidade, devido
a presenca de outros constituintes, como por exemplo, umidade. Assim, foi definido um
indice padréo para a determinagdo da moabilidade das biomassas e do carvdo mineral,
denominado indice de Moabilidade Hardgrove (HGI), que é um pardmetro essencial para se
calcular o consumo de energia do sistema de trituragdo com base nas caracteristicas fisicas da
biomassa, tais como, dureza, indice de fraturamento e resisténcia a tragdo. Diversas equactes
empiricas sdo reportadas para se estimar os valores de HGI para vérios tipos de carvao
mineral e biomassas, 0s quais poderiam ser avaliados de acordo com o teor de umidade,
volateis e carbono fixo (Li et al., 2014). A Equagdo 2.1 pode ser usada para a determinagdo do
consumo de energia necessario para atrituracdo da biomassa torrefeita

. 435 .
0,01 -1+ (\/Dene — /Dsai)w (2.1)
- Y Dent : Dsai

P

Onde P € a poténcia requerida para a trituracéo (W), m é a vazéo massica de biomassa
(kg/S), Do, € 0 didmetro médio inicia de entrada das particulas (m), Dg,; € 0 didmetro médio
final de saida das particulas (m) e HGI é obtido através da Figura 2.5 através do contetido de

carbono da biomassa
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De acordo com resultados disponiveis na literatura, apos a etapa de torrefacdo a energia
utilizada na moagem variou entre 52—150 kWh/t para dso variando na faixa de 93 a 460 pm,
0u Sgja, nesse caso a energiafoi reduzida em torno de 68-89%, se comparada com a biomassa
sem tratamento prévio. Estes valores de consumo energético sdo significativos, porém ainda
s80 maiores do que os requeridos para a trituracéo do carvao mineral (7-36 kWh/t) (Agar e
Wihersaari, 2012).

Ibrahim et al. (2013) e Sengupta (2002) relataram os valores experimentais de HGI da
biomassa torrefeita, que podem ser descritos em funcdo do contelido de carbono, conforme
mostrado na Figura 2.4. Além da umidade da matéria-prima, o teor de cinzas e a distribuicéo
granulométrica das particulas de biomassa introduzidas no gaseificador possuem uma grande
influéncia sobre as reagbes que ocorrem no interior do reator. O tamanho de particula
requerida € principamente uma funcdo do tipo do reator de gaseificagdo, da taxa de
alimentacdo, do tempo de residéncia, do gradiente de temperatura e da eficiéncia de
gaseificacdo. Estes parametros devem ser analisados para cada tipo de gaseificador e para
cadatipo de biomassa (E4Tech, 2009).

90
80— &
Biomassa torrefeita
70— C
HGI=2,65 exp(2—0>
60 —
o
o
50 Carv@o mineral
‘0 aB
~
\
40— \ "Il \
\\ I )
\'\-.. //
30 o
20 T T

I I |
30 40 30 60 70 80 90
Contelido de carbono (% daf)

Figura2.4 — HGI de biomassas torrefeitas e carvéo mineral (elaborado através de dados de
Ibrahim et al., 2013; Sengupta, 2002).

20



Os dispositivos mais comuns para trituragdo da biomassa para tamanhos de particulas
adequados para serem introduzidos nos gaseificadores sdo os picadores de faca rotativa, os
moinhos de martelo e os trituradores de rolo (Kawecki, 2008; Naimi et al., 2006; Cummer e
Brown, 2002; Maniatis, 2001).

Os moinhos de martelo sdo dispositivos rotativos, porém ao invés de a biomassa ser
cortada por laminas, como nos picadores, ela é esmagada por grandes martelos de metal. A
medida que a biomassa cai no moinho de martelo, os pedagos maiores sdo esmagados pelos
martelos giratérios contra uma placa de impacto perfurada, e logo em seguida séo
pulverizadas entre os martelos e a peneira localizada na parte inferior do moinho. As peneiras
determinam o tamanho das particulas trituradas de biomassa, que em gera possuem um
tamanho variando entre 4-10 mm (E4Tech, 2009; Naimi et al., 2006; Cummer e Brown,
2002; Maniatis, 2001).

Os valores reportados para trituracdo da biomassa séo maiores do que os reportados
para moagem do carvdo minera (7-36 kWh/t). Depois da torrefagdo, a demanda energética
para a trituracdo diminui aproximadamente de 4—7 vezes. A madeira torrefeita pode ser
pulverizada para tamanhos de particulas variando entre 0,25-0,40 mm, com uma demanda
energética de 2545 kWh/t. A demanda de energia para pulverizacdo com o tamanho de
particula desgjado depende muito das espécies de biomassas utilizadas e do tipo de pré-
tratamento (Treme et al., 2013; Herndndez et al., 2010; Kawecki, 2008; van der Drift et al.,
2004; Korbee et al., 1998). A Tabela 2.4 mostra dados de desempenho dos trituradores de

rolo e dos trituradores de moinho de martel o.

Tabela 2.4 — Caracteristicas de desempenho dos trituradores de biomassa (Hamelinck, 2004).

Parametro Unidade Triturador derolo (facas) Triturador de moinho de
martelo

Vazéo méssica t/h 10,0 50,0

Custo Milhdes R$ 0,45 1,18

Fator de capacidade % 90 Q0

Tempo de vida Uil anos 15 15

Consumo de energia kWhd/t 8,22 3,50

Tamanho médio das particulas mm 30 10
Densidade das particulas kg/m?3 240 240

Perda de material % 2,0 2,0
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2.1.4 Unidade de Separacao de Ar (ASU)

A producéo de combustiveis de segunda geracéo pela rota termoquimica a partir de gas
de sintese (syngas) prevé a utilizagdo de agentes de gaseificacdo sem N, afim de se obter um
gas com maiores teores de CO e H,. O custo de producdo de O, representa um obstéculo
tecnologico para a utilizagdo em grande escala destas tecnologias. A utilizagdo de O, puro
(95% molar) ao invés de ar como agente de gaseificagdo, conduz a um menor volume de
syngas produzido, com um maior poder calorifico. Basicamente existem dois tipos de
processos de separagcdo de ar para a extracdo do O,: métodos criogénicos e métodos ndo
criogénicos. Os métodos ndo criogénicos sao constituidos por: absorcéo de O, através de
processos quimicos, separacdo por adsor¢ao sob vacuo, separacdo por adsor¢ao em peneiras
moleculares, separacdo através de membranas poliméricas e separacdo através de Membranas
de Transporte de fons (MTI). A separagdo por membranas apresenta um grande potencial,
porém ainda estd em fase de demonstracdo (Jones et al., 2011; Smith e Klosek, 2001).

Os dois parametros mais importantes para o projeto da ASU industrial para producédo de
O, séo: tipo de tecnologia empregada, vazao de produto requerida, grau de pureza do produto,
pressdo, fator de capacidade e possibilidade de integragdo energética entre a ASU e outros
processos industriais. Das opgdes existentes para a producéo de O, a separagao criogénica €
atualmente a opcdo mais viavel do ponto de vista técnico e econdmico, quando se requer um
elevado grau de pureza (>95%) e uma grande vazéo (>2,5 t/h). As tecnologias de membrana e
adsorcao sdo interessantes para pequenas vazdes (<100 t/dia). O O, puro deve ser comprimido
em um compressor de multiplos estagios e a eficiéncia isentrdpi ca desse processo é de 75%, e
entre os estagios de compressdo o0 O, é resfriado até 40°C (Tremd et al., 2013; Meerman et
al., 2011; E4Tech, 2009; Hamelinck, 2004; Smith e Klosek, 2001).

A separacdo criogénica de ar € atualmente a tecnologia mais eficiente e de baixo custo
para a producdo de grandes quantidades de O,, N, como produtos liquidos ou gasosos, a
temperaturas muito baixas (cerca de —185 °C). A separacdo consiste de quatro etapas
principais. compressao do ar, purificacdo, refrigeracéo e destilagd. Uma ASU convencional
utiliza um processo com multi-coluna para a destilacéo criogénica, produzindo O, a partir do
ar comprimido, obtendo-se altas taxas de recuperacdo e de pureza do produto final. Esta
tecnologia também permite produzir N, como subproduto Util, com alta pureza, a um custo
baixo (Smith e Klosek, 2001).

O ar comprimido é resfriado e limpo antes de entrar no trocador de calor criogénico e na
coluna de destilagdo para producdo de O,, N e ar. Diversas opcdes de configuragdes para 0s

trocadores de calor, colunas de destilacdo, bombeamento e equipamentos de compresséo séo
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possivels. Estas alternativas de processos sdo determinadas pelos seguintes parémetros:
pureza requerida dos produtos e subprodutos, vazdes produzidas, custo de capital e de
operacéo e manutencdo, consumo energetico e grau de integracdo energética entre a ASU e
outras unidades industriais (Allam et al., 2000). A Figura 2.5 mostraumaASU criogénica que
utiliza o principio de duas colunas de separacdo de ar. Esta planta é baseada em uma coluna
de destilac&o de baixa e ata pressdo. O condensador da coluna de alta presséo € resfriado pelo
reagquecedor da coluna superior de baixa pressdo. Este principio € amplamente utilizado para

as instalagoes de separacdo criogénicade ar (Cornelissen e Hirs, 1998).
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Diagrama de Fluxo da ASU: TEF (Turbina de Expansdo Fria); DEOXO (Unidade de Desoxigenogdo); GN (Goses Nitrogenados); GOX (Goses Oxigenados);

TCP (Trocador de Calor Principal); CDAP (Coluna de Destilagdo de Argdnio Puro); CDAC (Coluna de Destilogdo de Argdnio Cru); RP (Resfriador de Pulverizagdo);
TEQ (Turbina de Expansdio Quente); AL (Argdnio Liquido); CAP (Coluna de Alta Pressdio); NL (Nitrogénio Liquido); OL (Oxigénio Liquido); TC (Trocador de Calor);
VEF (Vélvulo de Estrangulomento do Fluxo); CBP (Coluna de Baixa Pressdo); CA (Compressor de AR),

Figura2.5 — ASU criogénicade ar que utiliza o principio de duas colunas de separacéo de ar
(Cornelissen e Hirs, 1998).

Determinou-se que para aplicacbes de gaseificacdo a melhor viabilidade técnico-
econdmica corresponde a utilizacdo de oxigénio com 95% de pureza, ou Sga, uma
concentracdo de 95% molar de O, e 5% molar de N, (Sun et al., 2011; Palfreyman et al.,
2006; Smith e Klosek, 2001).

A Tabela 2.5 mostra uma comparagdo entre diversas tecnologias disponiveis para a
producdo de O,. A Figura 2.6(a) mostra a escala de producdo de O, em funcéo da variacéo do
grau de pureza de diferentes sistemas de producdo de O,. A Figura 2.6(b) mostra 0 consumo
de energia para diferentes tecnologias de producéo de O, (adsor¢éo com variagao de presséo,
membrana de transporte de ions e separacdo criogénica) em funcdo da capacidade de

producéo.
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Tabela 2.5 — Comparacédo entre diversas tecnologias disponiveis para a producéo de O, (Sun

et al., 2011).
Processo . Processos Adsorcdo  Membranas o
Unidade . i o MTI Criogénica
quimicos sobvacuo  poliméricas
Situacéo atual - Em desenvolvimento ~ Comercial Comercial Comercial  Tecnologia madura
Escala t/dia - <150 <20 <10 20-3500
Grau de pureza % O, >99 95 35-45 >99 90-99,5
Subprodutos — Nao Nao Nao Nao Ar, Ny
Consumo energético kWh/t - - - 225 250 — 400
Opcdes de integracéo - Média Média Baixa Média Alta
10000 600
= ASU
_ < 00—
= ~
B 4000 —mmm e & \\
Sy i 400
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Figura 2.6 — (a) Variagdo do grau de pureza de diferentes sistemas de producéo de O.. (b)

Comparagado do consumo de energia para diferentes tecnol ogias de producéo de O, para

diferentes escalas de producéo (Palfreyman et al., 2006).

2.2 GASEIFICACAO

2.2.1 Viséo geral da gaseificacéao

A gaseificacdo € um complexo processo de oxidagdo termoquimica parcia que €

realizado em um ambiente com condi¢gBes sub-estequiomeétricas, pois para ocorrer ela

necessita de cerca de 20 a 50% da quantidade estequiométrica de O, requerida no processo de

combustdo. O mecanismo de oxidacdo parcia da gaseificacdo pode ocorrer em temperaturas

que variam na faixa de 700-1500 °C, e em pressdes que podem variar de 1-50 bar. Todavia,
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esses dois parametros sdo dependentes do tipo de reator de gaseificacdo (Alauddin et al.,
2010).

A gaseificagdo de biomassa com O, e vapor torna-se muito interessante, porque este
processo produz um syngas com maiores teores de Hp, 0 qual pode ser usado para a sintese
quimica. Os parametros mais importantes para o projeto e desempenho do sistema de
gaseificacdo sdo: tipo do reator de gaseificacdo; vazdo méssica de biomassa; composicdo
fisico-quimica e tamanho das particulas da biomassa;, conteldo de cinzas e umidade da
biomassa; capacidade de producéo; temperatura e pressdo do reator; tempo de residéncia das
particulas, conversdo de carbono e eficiéncias (a frio e a quente) do gaseificador (de Lasa et
al., 2011; Siedlecki et al., 2011; Sun et al., 2011).

Neste contexto, afim de contribuir com o prosseguimento e difusdo cientifica, o Nucleo
de Exceléncia em Geracdo Termelétrica e Distribuida (NEST), grupo de pesguisa da
Universidade Federal de Itguba (UNIFEI) desenvolve ha mais de dez anos trabalhos
aplicados na avaiagcdo tedrica e experimenta da gaseificacdo. Martinez et al. (2011)
realizaram um estudo experimental da gaseificagdo de cavacos de madeira em um
gaseificador de leito fixo com duplo estagio de injecdo de ar. Galindo et al. (2014) utilizaram
este mesmo gaseificador de duplo estagio de injecdo de ar e avaliaram a os efeitos das
condigdes operacionais sobre a qualidade do syngas obtido. Sales Oliveira (2015) utilizou o
mesmo gaseificador de leito fixo, contudo realizou modificagdes técnicas no equipamento
visando gaseificar cavacos de madeira com diferentes agentes oxidantes (ar, oxigénio e vapor)
para verificagdo das concentractes de H,, CO, CH,4, CO, e alcatrdes nos syngas, bem como, o
seu poder calorifico.

Martinez et al. (2012) analisaram os gargal os tecnol 6gicos envolvidos na gaseificacdo
de biomassa em leito fixo para a geracéo de syngas visando 0 seu uso posterior em motores de
combustdo interna. Centeno et al. (2012) realizaram uma avaliacdo tedrica e experimental de
um gaseificador de biomassa de leito fixo acoplado a um motor de combustéo interna para a
geracao de eletricidade.

2.2.2 Reac0Oes quimicas da gaseificacao

Quando qualquer combustivel sdlido organico, incluindo a biomassa, € submetido ao
processo termoquimico de gaseificacdo € possivel identificar quatro etapas intermediarias
distintas de conversdo: secagem, pirdlise (desvolatilizagdo), combustdo (oxidacdo) e

gaseificacdo (reducéo), conforme mostrado na Figura 2.7.
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Em geral, embora estes processos sejam modelados em série, ndo ha nenhuma fronteira
de separacdo nitida entre eles, e frequentemente eles se sobrepdem. Em um processo tipico de
gaseificacdo, a biomassa primeiramente € aguecida para a realizagdo da secagem, e em
seguida ela sofre uma degradacéo térmica (pirdlise) liberando os produtos da pirdlise. Esses
produtos reagem entre si, bem como, com o agente de gaseificagéo (ar, O, ou vapor) na etapa
de reducdo para a formagdo dos produtos finais da gaseificagdo. Durante o processo de
gaseificacdo ocorre principa mente reacdes exotérmicas de oxidagao, e reagdes endotérmicas

de reducdo que envolvem afase solida e gasosa (GOmez-Barea e L eckner, 2010).
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Figura 2.7 — Esquema geral do processo de gaseificacdo (Gomez-Barea e Leckner, 2010).

2.2.2.1 Secagem

Nesta etapa 0 teor de umidade da biomassa € evaporado, através do calor fornecido
pelas reacBes exotérmicas da etapa de combustdo. A secagem final da biomassa ocorre entre
temperaturas de 100-200 °C (Reagéo R2.1). Acimade 100 °C a H,0 que é ligada a biomassa
é removida, e a medida que a temperatura sobe os extrativos de baixo peso molecular iniciam
a sua volatilizacdo, que continua até que a temperatura de 200 °C seja alcangcada (Arnavat,
2011; Siedlecki et al., 2011; Basu, 2010).

Biomassa — H,0 + char + alcatrdo + gases (C, + CO + CO, + H, + CH, + N, + )  (R2.1)
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2.2.2.2 Pirdlise

Esta etapa representa essencia mente a decomposi ¢do térmica da biomassa, por meio do
calor fornecido pelas reacOes exotérmicas de combustéo, na auséncia de O,. A pirdlise se
inicia ao redor de 200 °C e se estende até aproximadamente 600700 °C. A composi¢do dos
produtos depende principalmente da temperatura, presséo e composicdo inicial dos gases
durante a desvolatilizagéo. O produto da pirdlise é composto por gases ndo condensaveis (Ho,
CO, CHy, H20 e COy), liquidos (alcatrbes e hidrocarbonetos poliaromaticos) e uma fracdo
sblida (carbono solido ndo decomposto e cinzas, composto denominado char), conforme
mostrado na Reacdo R2.2. O poder caorifico do gas produzido na pirélise é baixo variando de
3,5a8,0 MJIm?3 (Arnavat, 2011; Siedlecki et al., 2011; Basu, 2010):

Biomassag,., + calor —» gases + vapores(alcatrdes) + char (R2.2)

A pirdlise recebe diferentes denominagdes dependendo das condigdes utilizadas. Na
pirdlise lenta (carbonizagdo) séo empregadas baixas temperaturas (aproximadamente 400 °C)
e longos tempos de residéncia (dias), favorecendo a producdo de carvao vegetal. A producéo
tipica de produtos da carbonizacdo € de 30% de liquidos, 35% de gases e 35% de carvao
vegeta. A pirdlise convencional ou répida envolve temperaturas moderadas
(aproximadamente 650 °C) e um baixo tempo de residéncia (segundos) dos gases, que
favorecem a producéo de liquidos. A producéo tipica de produtos da pirdlise répida € de 12%
de solidos, 13% de gases e 75% de liquidos (bio-6leo). Por outro lado, a gaseificacdo que é
realizada com elevadas temperaturas rende em torno de 5% de liquidos, 10% de sdlidos e
85% de gases (Braga, 2012; Mohan et al., 2006). A Figura 2.8 mostra o esquema gera do
processo de pirdlise.

Uma parcela do alcatréo ira se decompor em hidrocarbonetos menores e gases ndo
condensaveis. Essa decomposicdo envolve alguns tipos de reagles, tais como: oxidagdo
parcial, reforma a vapor, craqueamento térmico, hidrogenagdo e desalquilacdo. Processos
primarios e secundérios de conversdo dos alcatrdes podem ser homogéneos (reaces gas—gas)
ou heterogéneos (reagdes solido—gés) (Palma, 2013; Braga, 2012). As principais reacfes que
podem ocorrer durante a decomposi¢ao do alcatréo sdo mostradas na Tabela 2.6.
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Figura 2.8 — Esguema geral do processo de pirdlise (Neveset al., 2011).

Tabela 2.6 — Principais reactes que ocorrem durante a decomposicdo dos alcatrbes (Palma,
2013; Shen e Y oshikawa, 2013; Gomez—Barea e Leckner, 2010).

Estequiometria Nome da reagéo Calor de reacéo N°
(MJkmol)
CpHy + (n/2)0, - nCO + (m/2)H, Oxidagao parcial R2.3
C,Hy, + nH,0 - nCO + (n + m/2)H, Reforma a vapor R2.4
CoHy, + xH,0 - C Hy, +qCO + pH, Desalquilag&o a vapor R2.5
C,H, + (2n —m/2) H, » nCH, Hidrogenacéo Reacdes R2.6
CyHy + xHy > CHy + qCH, Hidro-desalquilagéo endotérmicas R2.7
CoHpy + nCO, - (m/2) H, + 2nC0 Reforma seca +200 a+300 R2.8
C,H, » nC + (x/2)H, Formag&o de carbono R2.9
CaHoniz = Cp_1Hyn1y + CH, Cragueamento R2.10
C,Hy, > m/4CH, + (n—m/4)C Cragueamento térmico R2.11
pCyH, = qCyH, + TH, Cragueamento térmico R2.12

2.2.2.3 Oxidacao

Os produtos da etapa da pirdlise reagem com um oxidante suprido externamente. O
oxidante mais comumente utilizado é o O,, a partir do ar ou na forma pura, todavia vapor e
CO, também podem atuar como oxidantes. A combustdo se inicia em torno de 700 °C, e
dependendo do tipo de reator de gaseificacdo pode chegar até 1500 °C. As reacOes de
oxidagdo (combustdo) sdo exotérmicas, homogéneas (reacbes gas—gas) ou heterogéneas
(reagbes sdlido—gas), e sdo fundamentais para o processo de gaseificagdo, porque elas
proporcionam a energia térmica necessaria para as reagoes endotérmicas (secagem, pirdlise e
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reducdo). O O, fornecido reage com as substancias organicas combustiveis presentes no
gaseificador (principamente C, H, e CH,) resultando na formagdo de CO, e H,O, que
posteriormente sdo reduzidas por meio do contato com o0 carvao produzido na etapa de
pirdlise (Doherty et al., 2009; Higman e van der Burgt, 2008). As principais reagoes de

combustdo mais comuns sd0 mostradas na Tabela 2.7.

Tabela 2.7 — ReagOes de oxidacdo (de Lasaet al., 2011; Doherty et al., 2009).

Estequiometria Calor dareacéo Nome dareagéo N°
(MJkmol)
Combust&o do carbono (reacdes heterogéneas)

C+1/20, - CO -111,0 Combusté&o parcia R2.13
C+0,-CO0, -394,0 Combust&o completa R2.14
Oxidagao dos voléateis (reagcBes homogéneas)
co0+1/20, - CO, -283,0 Combustéo parcial do CO R2.15
H,+1/20, - H,0 -242,0 Combust&o parcial do H, R2.16
CH, + 20, - CO, + 2H,0 -803,0 Oxidag&o completado CH,4 R2.17
CH,+1/20, -» CO + 2H, -36,0 Oxidagdo parcia do CH, R2.18

2.2.2.4 Reducéo

Esta etapa ocorre guando a quantidade de O, é bem menor (cerca de 20 a 50%) que a
quantidade estequiométrica necessaria para a oxidagdo do combustivel. Neste caso, diversas
reacOes de reducéo ocorrem no intervalo de temperatura entre 800 a 1200 °C. Em relacéo
oposta as reacOes de oxidacdo, a maioria das reacOes de reducdo (gaseificacdo) e reforma
(reformaavapor, reforma parcial) sdo endotérmicas (Arnavat, 2011; Doherty et al., 2009).

Os produtos da gaseificacdo sdo gases ndo condensdveis combustiveis (CO,, H,0O, CO,
H,, CH,, CoH4, CoHo, etc.) que sdo obtidos por meio de uma série de reagdes quimicas
simulténeas e sucessivas. As quatro reactes mais importantes da gaseificaco sdo: reacéo de
dgua—gés, reacdo de Boudouard, reacdo de deslocamento &gua—gés e reacdo de metanagdo
(Tabela 2.8). As Reagdes R2.21 e R2.22 s&o as principals reagdes para a geragéo de H, e CO,
ambas sdo endotérmicas e possuem altas energias de ativacdo. A reacdo de deslocamento
agua—gas (R2.25) possui bastante influéncia sobre a relagdo H,/CO do syngas. Estarelacéo é
muito importante quando o syngas produzido for utilizado posteriormente em processos de
sintese, portanto o processo de deslocamento &gua—gés é empregado em plantas de producéo
de NH3 e H,. As reacOes de metanacdo contribuem para o aumento do PCI do gas, porém

estas reag0es s80 muito lentas, a ndo ser que, se utilize catalisadores e 0 sistema sga
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submetido a altas pressdes (GoOmez-Barea e Leckner, 2010; Liu et al., 2010; Doherty et al.,
2009).

Com temperaturas elevadas podem ocorrer reagcOes entre o nitrogénio e o enxofre com o
agente oxidante (O, e H,O) e o gas produzido na zona de reducdo (H,, CO, CO,, CHy, €tc.).
As quantidades produzidas dessas impurezas (particulados, acatrdes, alcalis, compostos de
nitrogénio, enxofre e cloro) sdo insignificantes em relagdo aos componentes principais do
syngas. Entretanto, é necessario considerar essas reagdes durante a operagdo de sistemas de
gaseificagdo, porque os produtos dessas reacOes podem ter um efeito nocivo significativo
sobre 0s equipamentos e processos a jusante, como por exemplo, envenenamento dos
catalisadores usados nos processos de sintese (Liu et al., 2010; Doherty et al., 2009).

Tabela 2.8 — Principais reages envolvidas na etapa de reducdo (de Lasa et al., 2011; Basu,

2010; Gémez-Barea e Leckner, 2010; Liu et al., 2010; Higman e van der Burgt, 2008).

Estequiometria Calor dareacéo Nome da reagéo N°
(MJkmol)

Gaseificagdo do char (reacOes heterogéneas)

C +2H, » CH, -75,0 Hidrogaseificagdo R2.19
C+C0, - 2C0 +173,0 Reag&o de Boudouard R2.20
C +H,0 - CO+H, +131,0 Reacso de dgua—gas R2.21
C +2H,0 - CO, + 2H, +90,0 Reacdo de &gua—gés R2.22
2C + 2H,0 - CH, + CO, -125 Reago de 4gua-gas R2.23

Gaseificagdo (reagdes homogéneas)

CH, + H,0 - CO + 3H, +206,0 Reformaa vapor do CH, R2.24
CO + H,0 - CO, + H, -41,0 Dedlocamento &gua—gas R2.25
2C0 + 2H, — CH, + CO, -247,0 Reacso de metanagdo R2.26
CO0, + 4H, —» CH, + 2H,0 -165,0 Reacdo de metanacéo R2.27

2.2.3 Tipos de reatores de gaseificacéao

Os reatores de gaseificacao tém sido pesquisados hd mais de um século, o que resultou
em uma grande disponibilidade de diversos modelos de reatores, desde pequenas escalas até
relativamente grandes escalas. Para a gaseificacdo de biomassa diferentes tipos de reatores
estdo disponivels. O modelo mais adequado depende da vazao massica de biomassa requerida,
bem como, de suas caracteristicas fisico-quimicas. Segundo Knoef (2005) Os reatores de
gaseificacdo podem ser classificados de diversas maneiras: tipo de agente de gaseificagéo (ar,
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O,, vapor), fornecimento de calor ao reator (autotérmico e alotérmico), tipo de presséo
(atmosférico ou pressurizado), contato entre o oxidante e o combustivel (leito fixo, leito
fluidizado e leito arrastado).

2.2.3.1 Gaseificadores de Leito Fluidizado

Nos gaseificadores de leito fluidizado o agente oxidante e 0 combustivel sdo misturados
de forma totalmente turbulenta, em um leito em alta temperatura, composto por um material
solido inerte, tal como quartzo, silica ou substéncias catalisadoras ativas (dolomita, olivina,
magnesita, etc.), com tamanho de particula que pode variar de 50-500 um. Devido a intensa
mistura entre o0 solido e o gés no leito fluidizado, as diferentes zonas de gaseificacéo
(secagem, pirdlise, oxidacdo e reducéo) ndo podem ser separadas e claramente identificadas.
Os reatores de leito fluidizado séo quase isotérmicos, ou sgja, eles possuem uma distribuicdo
uniforme de temperatura ao longo da secéo transversal em torno de 700-900 °C. A presséo de
operacdo dos reatores pode variar entre 1-40 bar (Le, 2012; Liu et al., 2010; Lettner et al.,
2007).

Os gaseificadores de leito fluidizado so projetados para capacidades de 10 MWy, até
500 MW;,. O agente de gaseificacdo € injetado na parte inferior por bicos injetores e ascende
até a parte superior, de tal forma que ao longo da sua trgjetéria ele vai fluidizando o material
combustivel no leito. Quando as particulas atingem um ponto em que a queda de pressdo é
igual aforca de atracdo gravitacional das mesmas, elas ficam suspensas, 0 que se denomina
vel ocidade minima de fluidizacéo, este € um parametro importante para o projeto dos reatores.
Um aumento adicional da velocidade de injecdo do agente de gaseificagdo faz com que as
particulas se movimentem mais rapidamente e ocorra o aparecimento de bolhas de ar no leito
(Liu, 2013; Salaices, 2010; Tock et al., 2010; Olofsson et al., 2005).

Os gaseificadores de leito fluidizado circulante possuem boas caracteristicas para a
gaseificacdo de biomassa devido ao elevado tempo de residéncia do gés e da biomassa dentro
do reator. Eles possuem um dispositivo elevador transportador de sblidos (riser) no leito (com
altura variando de 6-12 m), um ciclone no topo e um sistema de reciclagem de solidos.
Nesses reatores os solidos sdo dispersos ao longo de todo o elevador transportador de solidos,
permitindo um longo tempo de residéncia do gés e das particulas finas. A granulometria do
materia inerte do leito varia de 50-500 um (Beheshti et al., 2015; Siedlecki, 2011; Knoef,
2005). As Figuras 2.9(a) e 2.9(b) mostram um esquema gera dos gaseificadores de leito

fluidizado borbulhante e leito fluidizado circulante, respectivamente.
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Figura 2.9 — Gaseificadores de leito fluidizado. (a) Leito Fluidizado Borbulhante (b) Leito
Fluidizado Circulante (Olofsson et al., 2005).

A velocidade de fluidizacdo nos gaseificadores de leito fluidizado circulante € elevada
(5,0-10,0 m/s), ocorrendo uma grande migracdo das particulas solidas para fora do
transportador de sblidos. A velocidade de fluidizagdo aumenta, porém a Relagdo de
Equivaléncia (ER) deve permanecer invaridvel (0,2-0,5). No ciclone ocorre a captura e
separacdo das cinzas e a reciclagem continua do material do leito e do char nabase do leito. A
taxa de reciclagem dos solidos e a velocidade de fluidizacdo sdo suficientes para manter o
leito hidrodinamicamente em regime de fluidizaco répida. Neste tipo de reator ndo existe
uma interface distinta entre a borda livre (freeboard), que fica situada acima da superficie do
leito, e a zona de fluidizacdo do leito (Tung, 2013; Salaices, 2010; Silaen, 2010; Sun et al.,
2011; Alauddin et al., 2010).

O elevado grau de mistura entre o agente de gaseificacdo e os solidos facilita a
gaseificacdo, porém por outro lado, essa mistura podera arrastar algumas particulas solidas
ndo gaseificadas (elutriacdo), o que reduz sensivelmente a conversdo de solidos, e diminui a
eficiéncia. Outro importante problema é relacionado a lenta difusdo do O, das bolhas para a
fase de emulsdo, que pode criar uma zona de oxidagdo ao longo de todo a reator, podendo
contribuir para o decréscimo do estagio de reducdo, e diminuindo a eficiéncia da gaseificacdo
(Tung, 2013; Liu et al., 2010; Salaices, 2010; Toossen, 2010; Olofsson et al., 2005).

A Tabela 2.9 mostra s principais parametros de comparacdo entre os gaseificadores de

leito fluidizado borbulhante e circul ante.
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Tabela 2.9 — Pardmetros de comparacdo entre os gaseificadores de leito fluidizado
borbulhante e circulante (Arena, 2012; Siedlecki et al., 2011; Alauddin et al., 2010; E4Tech,

2009).
Parémetro Unidade Leito fluidizado Leito fluidizado
Borbulhante circulante
Temperaturado leito °C 700-950 800-1000
Temperatura de exaustao dos gases °C 500-800 600-900
Pressdo de operacdo bar 1-35 1-25
Conversdo de carbono (CC) % 91-96 94-99
Escala de producéo MWq, 10-100 20-500
Raz&o de rendimento térmico MW/m? 1,2-1,6 5,0-7,0
Producdo de alcatrao g/Nm3 9-15 5-11
Particulados no syngas g/Nm3 2-10 10-30
PCI do syngas MJINm3 45-8,2 5,0-12,0
Umidade da biomassa % 10-55 560
Teor de cinzas da biomassa % <25,0 <20,0
Eficiénciafria % 72-85 78-86
Tamanho da particula mm 50-150 <20
Tamanho das particulas do leito mm 0,84,0 0,05-0,5
Velocidade de fluidizacéo m/s 2,0-3,0 5,0-10,0

2.2.3.2 Gaseificadores de Leito Arrastado

Em relagdo a gaseificagdo em leito arrastado existem diversos tipos de concepgdes
tecnologicas comerciais disponiveis, cujas configuracbes sdo ateradas de acordo com o
sistema de recuperacdo de energia e resfriamento dos gases (Figura 2.10). Em relagdo ao
sistema de resfriamento do syngas, 0 mesmo ndo pode ser diretamente efetuado, porque o gés
sai do gaseificador a uma temperatura eevada contendo particulas arrastadas, o que
inviabiliza a troca de calor em trocadores de calor convencionais. Deve-se ter sempre em
conta que o vapor € um moderador de temperatura durante a gaseificagcdo em leito arrastado
com O,. Portanto, o primeiro conceito de resfriamento do syngas (Figura 2.10) utilizado pelo
gaseificador Shell recicla o gés frio depois do filtro de particulas, resfriando o gés até 900 °C,
0 que assegura a geracao de vapor de média presséo de 22 bar (Tremel et al., 2013; Lee et al .,
2012; Martelli et al., 2011).

O segundo conceito € o uso de um trocador de calor de calor para o resfriamento
radiante do gés, como no gaseificador da GE. O gés € resfriado até 700 °C para geracdo de
vapor de média pressdo. Em seguida, as cinzas sdo removidas, e 0 gés pode ser novamente
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resfriado em trocadores de calor convectivos, para producdo de vapor saturado. A temperatura
minima € definida como a temperatura de formagdo de sais de ambnia, ou sgja, 240 °C. No
terceiro conceito o gés é resfriado com agua em uma caldeira de recuperacéo até cerca de 200
°C, desse modo, o calor sensivel do gés é utilizado diretamente para gerar vapor saturado,
eliminando cinzas e outros compostos soluveis, tais como, NH3, HCI, NH4CI, KCl, etc.
(Kunze e Spliethoff, 2011; Kunze e Spliethoff, 2010).

A gaseificagcdo de biomassa em leito arrastado ainda ndo é uma realidade devido
principamente ao alto contetido de umidade, alto contelido de cinzas, elevada granulometria,
baixo poder calorifico, contudo esta tecnologia ja foi extensivamente testada para a
gaseificacdo de carvéo mineral, de tal maneira que existem diversas plantas de IGCC no
mundo para capacidades variando entre 100-1000 MWy4,. Esses reatores operam na faixa de
1200-1500 °C, pressoes da ordem de 20-50 bar, e o combustivel utilizado deve estar no
estado pulverizado ou po em estado liquido (lamas). Neste caso 0 agente de gaseificacdo
utilizado deve ser O, ou uma misturade O, e vapor (Hernandez et al., 2010; Silaen, 2010).

Conceito 1: Conceito 2: Conceito 3:
Resfriamento Resfriamento Caldeira de
com gas com dgua recuperagio

Caldeira de E

recuperag¢ao

l Gas quente

Gas quente

sas .
) : w
Caldeira de
Gas quente ) recuperagao
' Reciclo de gas Rec,'do - Caldeira de ‘
de dgua recuperag¢ao

Gas quente

Resfriamento Alimentacdo de
— COM dgUA = EscOria — VApOr  sswes adgua na caldeira  =mp Gas quente =P Gas frio

‘i

Figura 2.10 — Esguema dos possiveis métodos de resfriamento do gés e recuperacdo de calor
(Kunze e Spliethoff, 2011).

Os gaseificadores de leito arrastado podem classificados em dois tipos diferentes,
dependendo posicéo de injecdo do combustivel no reator de gaseificagdo: alimentagcdo pela
secdo superior ou entdo alimentagdo pela se¢do lateral. Em ambos, o combustivel e o O,
entram no reator com uma grande vel ocidade e reagem rapidamente com os voléteis e o char
em reacOes exotérmicas. A liberacdo de calor € ata, de tal maneira que a temperatura do

reator € elevada, bem acima do ponto de fusdo das cinzas, 0 que resulta na destruicéo
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completa dos alcatrdes. Dessa forma, a conversdo de carbono deste tipo de reator € muito
elevada de aproximadamente 99-100% (Basu, 2010; Higman e van der Burgt, 2008; E4Tech,
2009).

A dta velocidade do escoamento é suficientemente grande para se estabelecer um
regime de transporte pneumético. Devido a elevada temperatura, alta taxa de mistura e alta
taxa de transferéncia de calor, a composi¢ao quimica do produto gasoso € muito proxima da
calculada pelo equilibrio quimico. As cinzas sdo removidas em estado liquido e o alcatréo é
completamente craqueado, garantindo a producéo de um gas com alto poder calorifico e sem a
presenca de acatrdes e hidrocarbonetos pesados (Qin et al., 2012). A Tabela 2.10 mostra um

resumo com as principais diferencas dos varios tipos de reatores de leito arrastado comerciais.

Tabela 2.10 — Principais diferencas dos varios tipos de processo de gaseificagdo (Liu et al.,

2010).

Companhia Tipo de Pressio Temperatura  Razdo O,/Carvdo  Conversdo de

alimentac&o (MPa) (°C) (kg/kg) carbono (%)

GE Lamas de carvéo 3,0-6,5 1260-1540 0,9 97,2
Shell Carvéo seco 3,0 1500-2000 0,86 99,0
ConocoPhillips Lamas de carvéo 2,0-4,0 1350-1400 - 98,0%
E-Gas Lamas de carvéo 2,2-3,0 <1040 0,89 98,9
PRENFLO Carvéo seco 3,0 1500-2000 1,03 99,3
GSP Carvéo seco 3,0 1600-2000 0,8 98,0
ECUST Lamas de carvéo 2,0-6,5 1300-1400 - 98 —99
TPRI Carvéo seco - 1400-1500 - -

Existem dois tipos de reatores de leito arrastado: gaseificadores que formam depdsitos
em zonas refratarias do reator (slagging) e gaseificadores que ndo formam depositos em zonas
refratarias do reator (non slagging). Em um reatores que forma depésitos, as cinzas e 0s
minerais do combustivel sdo fundidos dentro do reator (Siedlecki et al., 2011; Hernandez et
al., 2010 Van der Drift et al., 2004).

O materia fundido condensa na parede do reator, que estara com uma temperatura
menor, e ira criar uma camada de cinzas fundida. Esta camada formada protege o reator,
porgue ela recobre a regido entre a parede e a zona de reagdo. A camada de cinzas e minerais
flui lentamente para baixo do reator onde € removida. Os gaseificadores que ndo formam
depdsitos na zona refrataria do reator (non slagging) requerem combustiveis com baixo
conteddo de cinzas e minerais, sendo que 0 maximo teor de cinzas permitido é de 1% (Trop et
al., 2014; Trippeet al., 2011).
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Existe ainda outra classificacdo para os gaseificadores de leito arrastado quanto ao
modo de operacdo: com resfriamento répido (quench mode) ou com recuperacdo do calor por
radiacdo (radiant heat recovery mode). No modo de operacdo com resfriamento o gas e 0s
depdsitos de cinzas produzidos séo rapidamente resfriados na parte inferior do gaseificador e
borbulhados com uma injecdo de &gua, que solidificara as cinzas, e, dém disso, forma-se
vapor com o borbulhamento do gas. No modelo com recuperacdo do calor por radiacdo o
corpo do gaseificador € mais longo, e os tubos para recuperacéo do calor e geracdo de vapor
s80 incorporados na parede inferior do reator, para realizacéo do resfriamento da parede. A
configurag&o do tipo radiant heat recovery mode apresenta excelente recuperacéo do calor e
maior protecdo das paredes do reator, porém o custo de investimento é maior (Tremel et al.,
2013; Tung, 2013; Trippe et al., 2011; Silaen, 2010). Na Figura 2.11(a) mostra-se 0
gaseificador Siemens com resfriamento rgpido e na Figura 2.11(b) mostra-se o gaseificador

Shell com recuperacdo do calor por radiacéo.
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resfriamento

Temperatura do reator
da parede kg

1300-1500 *C
Aqua de Aqua de L =y VOPOT de
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Figura2.11 — Gaseificadores de |eito arrastado. (a) Gaseificador Siemens. (b) Gaseificador
Shell (Breault, 2010).
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2.2.4 Parametros que influenciam no processo

A vazéo de combustivel e de agente oxidante introduzidos no reator de gaseificacdo séo
0S principais parametros que influenciam no processo, porém o tipo de reator e suas
caracteristicas construtivas também sio fatores que exercem influéncia no desempenho do
processo. Em relacdo aos parametros de operagdo, 0os que possuem maior influéncia no
processo de gaseificacdo da biomassa sdo: relacdo de equivaléncia, quantidade de vapor
adicionada, temperatura, pressdo, granulometria da biomassa, tempo de residéncia das
particulas, velocidade de fluidizacdo, utilizagdo ou ndo de catalisadores, conversdo de
carbono, eficiéncia a quente e a frio, tipo de sistema de resfriamento (para gaseificadores de
leito arrastado). Nos proximos itens alguns desses parametros seréo avaliados de forma

sucinta.

2.2.4.1 Razao de Equivaléncia (ER)

A ER é um parémetro bastante estudado experimentalmente na gaseificagdo. E um
par@metro adimensional variavel, que é provavelmente a principa variavel independente do
processo de gaseificagdo, ja que é regulada somente pela vazdo de ar ou O, fornecida ao
reator de gaseificacdo. A ER é definida através da Equacdo 2.2, e caso se utilize somente O,
como agente de gaseificacdo substitui-se a vazdo massica de ar pela vazdo massica de O,
(Damartzis et al., 2012):

(mAR /mbio )real

ER = — -
(mAR /mbio)estequiométrica

(2.2)

A relacdo estequiométrica da vazdo méssica de ar ou O, em relagcdo a vazéo massica de
combustivel, ou sgja, o denominador da Equagdo 2.2 pode ser calculado de acordo com a
analise elementar do combustivel por meio do célculo da estequiometria da reacdo, através da
lel de conservacéo das massas. Teoricamente, o valor de ER pode variar de 0 até 1, sendo que
guando ER=1, o combustivel estd completamente na zona de combustdo, e quando ER<0,20 o
combustivel esta na zona de pirdlise. Quando 0,20<ER<0,50 o combustivel esta na zona de
gaseificacdo. A temperatura do leito e as reagOes quimicas que promovem a formagéo dos
componentes do syngas variam de acordo a variagdo dos valores de ER (Chen et al., 2013;
Damartzis et al., 2012; Campoy et al., 2009; Ekbom et al., 2008).
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Existe uma relacdo intrinseca entre a ER, a temperatura do reator (Figura 2.12a), a
formagéo e a quantidade dos produtos da gaseificagdo (Figura 2.12b) e o seu respectivo poder
calorifico. Portanto, se o valor da ER for aumentado o PCI do syngas produzido ser& menor,
entretanto, por outro lado, 0 aumento da ER possui um efeito benéfico porque contribui para o
cragueamento dos alcatrdes, este fendmeno é mais significativo para altas temperaturas
(Arena, 2012; Damartzis et al., 2012; Arnavat, 2011).
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Figura 2.12 — Efeitos da variagdo da ER nos parametros da gaseificacéo. (a) Influénciada ER

natemperatura de gaseificacdo (de Lasaet al., 2011). (b) Composicdo do syngas em funcéo
davariacdo da ER (Arena, 2012).

2.2.4.2 Relagéo Vapor—-Biomassa (SB)

Além de poder atuar como um meio de fluidizagdo, o vapor também € um reagente
utilizado em muitas reacOes da gaseificacéo (reacOes de reforma, reacdo de deslocamento
&gua-gés, etc.), portanto a sua presenca durante a gaseificagdo possui uma grande influéncia
na composi¢cao e no poder calorifico do syngas, além de controlar a temperatura no reator. A
quantidade de vapor adicionada a0 processo € muitas vezes relacionada a quantidade de
biomassa da alimentacdo, em uma relagdo denominada Relagdo de Vapor-Biomassa (SB),
dado pela Equagéo 2.3. Com um aumento de SB espera-se produzir uma maior quantidade de

H,, como resultado da reacéo de deslocamento de agua-gés (water gas—shift). Além disso, o
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excesso de vapor é benéfico porque conduz ao cragueamento de hidrocarbonetos de elevado

peso molecular e reacdes de reforma (van der Drift et al., 2001).

SB = mvapor + mbioumida (23)

Mpioseca

2.2.4.3 Temperatura de operacao

O perfil de temperatura ao longo das diferentes secBes do reator € um importante
parametro de funcionamento para todos os tipos de gaseificadores. A temperatura do reator €
uma variavel que depende de outras, tais como: ER, tempo de residéncia, composicao,
temperatura de entrada do agente de gaseificacéo, isolamento térmico do reator, etc. (Arena,
2012).

O aumento da temperatura de gaseificagdo, geralmente, favorece a formagdo de H; e
CO, todavia, em aguns casos o teor de CO pode diminuir. Com o0 aumento da temperatura
ocorre 0 craqueamento dos alcatrdes, e reducao de sua composicao. Além disso, a formagéo
de CO, é desfavorecida em menor extensdo, por isso, seu conteido tende a diminuir com o
aumento da temperatura. Temperaturas mais elevadas favorecem a conversdo de carbono e o
cragueamento dos alcatrdes, porém nos gaseificadores de leito fluidizado borbulhante e
circulante a temperatura maxima de operacéo € limitada pelo ponto de fusdo e sinterizacéo
das cinzas (Chen et al., 2013; Zheng, 2013; Breault, 2010; Faaij et al., 1997).

2.2.4.4 Converséao de carbono (CC)

Geralmente uma quantidade significativa de carbono normalmente € encontrada nas
cinzas de fundo e na cinza volétil dos reatores de gaseificagdo, portanto conclui-se que nem
todo o carbono presente na biomassa é convertido em produtos gasosos (CO, CH,4 e COy). A
Equacdo 2.4 descreve o método de clculo da conversdo de carbono dos gaseificadores
(Siedlecki, 2011; Basu, 2010).

Van der Drift e van der Meijden (2002) determinaram a conversdo de carbono e da
eficiéncia a frio de um gaseificador de leito fluidizado circulante, e fizeram modificagdes no
equipamento para aumentar a eficiéncia de conversao do carbono do gaseificador. O aumento
da temperatura (Figura 2.13a) de operacdo e da ER (Figura 2.13b) foram relacionados como

sendo os dois parametros mais importantes relacionados a conversdo de carbono. A taxa
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Conversdo de carbono (%)

meédia de conversdo de carbono do gaseificador de leito fluidizado circulante de 0,5 MWy, foi
de 90%. Conforme relatado pelos autores, outra forma de se incrementar a converséo de

carbono € a injecdo de vapor, porém isto conduz a uma reducdo da eficiéncia a frio do
gaseificador.

Mc syngas — Mc aditivos

Ncarbono = . (2.4)
Mc pioseca
100 78
1 @ Conversdo de carbono (%) 100
98 R . 76 52
i A Eficiéncia o frio (%) =
= e 98
96- ® 7 74 :‘:\; S
94 hd 72 i 8 96
& / o -2 9
'S 4 4
92 0 e
q ® 2 S
90 A~ A A 68 W S 92
_ A =
3
L &6 W71 T T T T T T T T T T
. | 1 | o 0,20 0,25 0,30
800 850 900 950 1000 Relagdo de Equivaléncia (-)
Temperatura ('C)
€) (b)

Figura2.13 — (a) Conversdo de carbono em gaseificadores de leito fluidizado circulante. (a)
Efeito da variagéo datemperatura. (b) Em fungdo de ER (van der Drift e van der Meijden,
2002).

2.2.4.5 Eficiéncia a frio e eficiéncia a quente

A eficiéncia energética de um processo de gaseificagdo, geramente conhecida como
eficiéncia a frio, é a relacéo entre o conteldo de energia quimica no syngas dividido pela
energia quimica na biomassa utilizada como matéria-prima. A Equacéo 2.5 expressa a forma
de calculo (Makwanaet al., 2015):

— Msyngas * PClsyngas 25
Nsyngas,fria = Mpjo * PClpio =9

A €ficiéncia a frio ndo leva em consideracdo o calor sensivel do gas, mas apenas a sua
energia guimica, ou sgja, o poder calorifico do syngas e da biomassa. Ja a eficiéncia a quente
é definida como a relag@o entre a soma da energia quimica e do calor sensivel do syngas
dividido pela energia quimica da biomassa usada como matéria-prima somada ao calor
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introduzido no reator, caso ele exista (Equagdo 2.6). Este indicador € importante porque em
alguns casos 0 gas € queimado em uma fornalha ou caldeira sem ser previamente resfriado,
por isso tem-se um maior aproveitamento da sua energia térmica. A eficiéncia a quente

assume que o poder calorifico do char n&o convertido é perdido (Makwana et al., 2015):

_ msyngas ' PCIsyngas + msyngas ~cp - AT

7753mgas,quente - . :
Mpio * PClyio + Qent

(2.6)

2.2.5 Composicéao e uso do gas produzido na gaseificacao

Existem diversos fabricantes comerciais para os reatores de gaseificagdo, cada um
disponibiliza no mercado um determinado tipo de equipamento com caracteristicas técnicas
especificas, inclusive diferencas significativas na capacidade de producéo de syngas e na sua
qualidade. O syngas produzido € mais util e versatil do que a biomassa sdlida em termos de
utilizac8o, ele pode ser em diversos dispositivos de conversdo: motores, turbinas a gés, células
a combustivel, na sintese de combustiveis liquidos e gasosos, etc. A Tabela 2.11 mostra a
composicdo do syngas proveniente da gaseificacdo de biomassa em aguns tipos de

gaseificadores, conforme diversas referéncias.

Tabela 2.11 — Composi¢ao do syngas da proveniente da gaseificagao de biomassa.

Agentede Composicao (%vol.)

Reator Referéncia

gaﬂflca@ao CcO CO, CH, H, H,O N, CXHy

GLFB direto - IGT O,/Vapor 150 239 82 208 318 - 0,3 Williamset al. (1995)
GLFB direto — Enerkem Ar 14,0 170 40 9,0 - 470 35 EATech (2009)
GLFC direto — Véarnamo O,/Vapor 1197 2819 825 119 38,06 095 162 Haryantoetal. (2009)
GLFC direto — CHRISGAS Ar 160 105 65 11,0 - 440 -  EA4Tech(2009)
GLF Indireto —MTCI Ar/V apor 11,2 9,9 40 253 495 - 0,2 Williamset al. (1995)
GLF Indireto Ar 30,91 1539 6,53 2611 17,49 33,7 3,58 Haryantoetal.(2009)
GLF Indireto — ECN Van der Meijden et al.
) V apor 259 120 103 21,3 248 09 46
Milena (2010)
GLA —CHOREN O, 364 189 006 372 73 01 00 EATech(2009)
_ ) Van der Meijden et al.
GLA —Biomassatorrefeita O./vapor 49,8 147 00 186 165 03 00 (2010)

Legenda: GLFB: Gaseificador de Leito Fluidizado Borbulhante/GLFC: Gaseificador de Leito Fluidizado
Circulante/GLA: Gaseificador de Leito Arrastado/IGT: Institute of Gas Technology/MTCI: Manufacturing and
Technology Conversion International/ECN: Energy Research Centre of NetherlandYCHOREN: Coal
Gasification Processs CHRISGAS: Clean Hydrogen—Rich Synthesis Gas.
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2.3 SISTEMA DE LIMPEZA DOS GASES

Os contaminantes mais comuns contidos no gas sdo: particulados (particulas, poeira,
fuligem, etc.), acatrdes (C,H40,, CH40, C3HgO,, €etc.), compostos de enxofre (H,.S, COS,
SOy, €etc.), compostos de nitrogénio (NH3, NOy, HCN, etc.), dcalis (Ca0, K,0, MgO, P.Os,
NaO, etc.), compostos halogenados (HCI, HF, HBr, etc.). Estas impurezas precisam ser
removidas antes do gés ser utilizado, uma vez gque estas impurezas envenenam e desativam 0s
catalisadores dos processos subsequentes. Denomina-se sistema de limpezas de gases a
sequéncia de processos e equipamentos que promovem a remocdo desses contaminantes.
Existem dois tipos de conceitos tecnol 6gicos que englobam um conjunto de equipamentos em
série paraalimpeza do syngas. limpeza seca (a quente) e limpeza imida (afrio).

Os processos de utilizaco do syngas a jusante da gaseificagcdo possuem requerimentos
extremamente restritos em relacdo a qualidade do gas em relagdo a concentracdo de
contaminantes. Em trabalho recente desenvolvido pelo NEST/UNIFEI realizou-se uma
extensiva revisdo sobre os métodos de limpeza dos gases e 0 projeto, construcdo e testes
experimentais de equipamentos (lavador Venturi, lavador do spray, filtro de leito fixo com
carvao ativado e areia, filtro cerdmico) para a limpeza dos gases provenientes de um
gaseificador de leito fixo existente nos laboratorios do NEST/UNIFEI (Restrepo, 2013).

Restrepo (2013) desenvolveu uma avaliagdo experimental de um sistema de limpeza de
gases operando a baixa temperatura (<400°C) para uso do syngas em um célula a combustivel
de éxido solido. Além disso, apresentou-se uma metodologia para o projeto de equipamentos
que fazem parte do sistema de limpeza para a remocéo de al catrdes e particulas.

Um dos maiores gargal 0s tecnol 6gicos para o aproveitamento do syngas proveniente da
gaseificacdo encontra-se na remogdo dos compostos de enxofre e outras impurezas de forma
eficiente e com um custo reduzido. A limpeza dos gases a frio (sistema umido) € a tecnologia
disponivel atualmente para a limpeza dos gases provenientes da gaseificacdo. Este método
possui algumas desvantagens como, por exemplo, o tratamento posterior do efluente liquido
gerado nos lavadores de gases, porém no periodo de curto-médio prazo este sistema € o que
val possuir os menores custos de instalacdo, operacdo e 0 que possui maior eficiéncia para a
limpeza dos gases (Simeone et al., 2013; Aravind e de Jong, 2012; Anis e Zaina, 2011,
Kirkels e Verbong, 2011; Mondal et al., 2011).

Neste trabalho apenas serdo citadas as principais tecnologias e sua utilizagdo, portanto
ndo sera feito um detalhamento dos equipamentos e tecnologias, para maiores detalhes sobre

0S equipamentos de limpeza e seus principios de funcionamento deve-se consultar: Restrepo
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(2013); Cooper e Alley (2010) e Lora (2002). A Figura 2.14 mostra a diferenca entre os

métodos de limpeza seca e limpeza Umida do syngas.

LIMPEZA DO GAS
I |

Sistema Umido Sistema semi—dmido Sistema Seco

‘ Ciclones | | Ciclones | ‘ Ciclones |
]FTItros de barreira | |Torres de resfriamento | ‘Fi\tros granulares |
[Torres de resfriamento | IAbsorqﬁo/Adsorgﬁo I [Fi\tros cerdmicos |
Lovadores Venturi Filtros de manga Craqueamento catalitico
Ciclones midos Precipitadores Craqueamento térmico
Desintegradores de fluxo Filtros granulares Reforma catalitica
Demisters Deslocamento aGgua-gas |
Nebulizadores/spray

Figura 2.14 — Tecnologias de limpeza do gas proveniente da gaseificacdo de biomassa (Huber
et al., 2006).

A remocdo das particulas pode ser feita por filtros de manga, precipitadores
eletrostaticos, ciclones, ou lavadores de gases. A condensacdo dos alcatrfes deve ser evitada,
por isso, a temperatura de funcionamento deve ser mantida sempre acima do ponto de
condensacdo dos alcatrdes. A formagdo dos alcatrdes pode ser reduzida pela utilizagdo de
material catalitico no gaseificador, e a sua remocao € necessaria para evitar incrustagdes nos
equipamentos a jusante (tubulagcdo, compressores, trocadores de calor, etc.). A remocéo de
alcatrdo apés a gaseificacdo pode ser feita através de separacédo fisica (filtros, lavadores, etc.),
cragueamento térmico e cragueamento catalitico (Bocci et al., 2014; Woolcock e Brown,
2013; Mondal et al., 2011; Hofbauer et al., 2007).

2.3.1 Remocao do material particulado

A distribuicdo granulométrica das particulas provenientes da gaseificagcdo de biomassa
vao desde 10 nm até 30 pum (Gustafsson, 2011). As particulas presentes no syngas séo
formadas por substéncias inorganicas e sdo compostas por material do leito, biomassa ndo

convertida, cinzas volantes, char, produtos da gaseificacdo incompleta (carvao, coque), e
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produtos de polimerizacdo secundéria. Essas particulas precisam ser removidas porgue
causam efeitos adversos nos equipamentos a jusantes como entupimentos, deposicoes,
aglomeracOes, desgastes e erosdes nas tubulacfes e equipamentos, aém de desativagdo dos
catalisadores. Assim, para equipamentos e processos a jusante da gaseificacdo existem limites
permissiveis da concentracdo de particulas. Os equipamentos usados para a remocdo das
particulas sdo: separadores centrifugos, ciclones, lavadores de gases, filtros de barreira e
precipitadores eetrostaticos (Aravind e de Jong, 2012; Anis e Zainal, 2011; Huber et al.,
2006).

2.3.1.1 Ciclones

Ciclones sdo equipamentos empregados para separar e coletar particulas por meio da
acao daforca centrifuga. Estaforca pode variar entre 5 e 2500 vezes 0 seu peso (em particulas
de 1 a 200 um de tamanho). Por serem equipamentos estacionérios ndo oferecem dificuldades
para operagao em altas temperaturas (1000 °C) e elevadas pressdes (50 bar). A velocidade de
entrada do gas pode variar de 15 a 25 m/s. As principais caracteristicas dos ciclones so:
eficiéncia de coleta, eficiéncia de fracionamento, diametro de corte e queda de pressdo. Os
ciclones simples sdo aplicados para remover particulas de didmetro em torno de 15 um
(Mondal et al., 2011; Toonssen, 2010).

Os ciclones possuem uma boa relacdo custo/beneficio para a limpeza inicial do gés,
porque eles sdo especiamente efetivos para a remocao de particulas de dimensdes elevadas.
Eles sdo capazes de remover particulas com didametro maior do que 5 um com uma queda de
pressdo minima de 1000 Pa. A remocdo parcial de particulas na faixa de 1-5 pum também é
possivel, apesar dos ciclones ndo serem eficientes nessa faixa. Quando o didmetro médio das
particulas cai para menos do que 10 pum a eficiéncia de remocao cai rapidamente. Os ciclones
de alta eficiéncia possuem menores diametros, operam com temperaturas maiores e maiores
guedas de pressdo. Os ciclones podem remover 98% das poeiras e 95% das particulas
menores que 10 um (Liu, 2013; Aravind e de Jong, 2012; Anise Zainal, 2011).

2.3.1.2 Lavadores de gases

Os lavadores removem o material particulado do gas por um ou mais mecanismos de
coleta de particulas, sendo que os principais sdo a impactacdo inercia, a interceptagdo e a
difusdo. A eficiéncia destes mecanismos € influenciada pelo tamanho das particulas e das
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gotas, pelas condicdes operacionais do lavador e pela turbuléncia do sistema. O mecanismo de
remocao das particulas nos lavadores € efetivo para didmetros de corte de 0,5 um (Lisboa e
Schirmer, 2007; Ribeiro, 2005).

O principio de funcionamento dos lavadores de gases € através da absor¢do do material
particulado presente no fluxo gasoso por meio de um liquido absorvente, mediante contato
fisico, o qual pode ocorrer de diferentes maneiras, dependendo do tipo de lavador. O liquido
retém o materia particulado, de tal forma que posteriormente essa fragdo solida é separada, e
o liquido retorna ao processo para dar continuidade a lavagem da corrente gasosa. Se 0
processo ocorrer com pressdes elevadas, a agua estara a uma temperatura de
aproximadamente 175 °C e o syngas sai do lavador saturado (Hofbauer et al., 2007; Lisboa e
Schirmer, 2007).

A eficiéncia dos lavadores € de aproximadamente 70-99% e depende de variaveis, tais
como, a distribuicdo do tamanho de particula, tamanho das gotas do liquido, relacdo
liquido/gas, tipo do liquido de lavagem e queda de pressdo. Existem vérios tipos de lavadores,
sendo que o Venturi e as torres de nebulizacdo so as mais usadas para remover particulas. Os
lavadores por nebulizagcdo sdo mais usados na remocdo de compostos acidos (HCI, SO,),
halogénios e dcalis (Bocci et al., 2014; Liu, 2013; Woolcock e Brown, 2013).

2.3.1.3 Filtros de barreira

Os filtros de barreira séo formados por materiais porosos que permitem a passagem do
gas, entretanto impedem a passagem das particul as. Estes filtros podem remover efetivamente
particulas na faixa de 0,5 a 100 um de didmetro. Os filtros de barreira incluem os filtros de
tecido (filtros de manga), de barreira rigida (ceramicos e metalicos) e de leito granular (areia).
As eficiéncias desses equipamentos vao desde 95% até 99%, sendo que a diferenca depende
de fatores como a velocidade de filtracdo do gés, das caracteristicas das particulas,
temperatura e mecanismos de limpeza (Liu, 2013; Restrepo, 2013).

Os filtros rigidos, principamente os filtros ceramicos, sd0 usados nos métodos de
limpeza a quente do syngas porque operam com altas temperaturas. A queda de pressdo ao
longo do filtro ndo é constante. Esses filtros tém eficiéncias maiores que 99%. Os filtros de
manga tém sido usados em escala industrial desde a década de 70, e tem aproximadamente
100% de eficiéncia na remocgado das particulas maiores de 1 um, todavia a queda de presséo €
alta. A Universidade de Delft esta pesguisando a limpeza a seco do syngas utilizando filtros
ceramicos para alimpezaa seco do syngas (Simeone et al., 2013; Aravind e de Jong, 2012). A
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Tabela 2.12 mostra uma comparagao entre 0s equipamentos para remocao de particul as e suas

respectivas eficiéncias para particulas com granulometria entre 1-10 um. A Figura 2.15

mostra uma comparagdo das eficiéncias dos equi pamentos.

Tabela 2.12 — Comparacdo entre os diversos tipos de equipamentos para remocado de

particulas do syngas (Liu, 2013; Toossen, 2010; Hofbauer et al., 2007).

Tipo deequipamento  Eficiéncia Queda de Temperatura de Energia Reducdo das
(%) presséo (kPa) operacdo (°C) (kWh/1000m?3)  particulas (%)
Ciclone 9099 0,5-2,0 20900 Baixo 45-70
Filtro rigido >99 20 20-900 Baixo 80-95
Filtro de mangas >99 20 150-750 Baixo 90-99
Lavador de gases 95 0,2-20 20-200 0,2-0,6 4065
Precipitadores >99 0,498-2,5 40-50 Alto 95-99
99.9 Filtro de mangas |
//'—_.__.
50,0
S \7\ 1
— 95,0 7 = o
B Precipitador eletrostatico / /
On
S 80,0 7
o
o
» 50,0
s Lavador Venluri\_/ /
o 20,0 .
S Lavador por imersdo—_| / /\Ciclone
2500 | | l
= = Lavador de colun\ou /
L
1.00 empacotada ] /
0,10
0,01

0,01 0,02 0,05 0,1 0,2

05 1,0 2.0

2.3.2 Remocao dos alcatroes

5,0 10,0 20,0 50,0 100,0
Tamanho das particulas (pm)
Figura 2.15 — Eficiéncias de separacéo dos equipamentos de remocdo de material particulado

(Lettner et al., 2007).

Os alcatrfes sdo compostos por substancias organicas condensave's. Eles variam desde

produtos oxigenados até produtos de elevado peso molecular, incluindo os hidrocarbonetos
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policiclicos aromaticos (PHA). Alcatrées sdo definidos como todos os hidrocarbonetos com
peso molecular maior do que o do benzeno (Dayton, 2002). Eles séo produzidos por reactes
incompletas de gaseificagc@o, e tendem a se condensar e se depositar nas superficies em
temperaturas menores que 450 °C, causando o entupimento dos filtros, tubulacdes, vavulas,
etc. Os parametros mais importantes para a formagdo dos alcatrdes sdo composi¢éo e tipo de
pré-tratamento da biomassa, tipo de gaseificador, temperatura e pressdo do reator, tipo e
guantidade do agente oxidante e tempo de residéncia (Woolcock e Brown, 2013).

Os processos de remocédo do alcatrdo sdo divididos em dois grupos. métodos priméarios e
métodos secundarios (remocdo fisica). Deve-se ressaltar que o cragueamento térmico e o
cragueamento catalitico podem ser classificados como métodos primarios ou secundarios,
dependendo de como séo efetuados. Os métodos primarios envolvem somente mudangas nos
parametros de operacdo do gaseificador, ja os métodos secundarios envolvem tratamento do

gas externamente em um dispositivo fisico para a remocao dos al catres (Figura 2.16).

(Método Secundario)

Craqueamento térmico

Vapor
Método primario

— Aumento da temperatura

Biomassa de qaseificacto

Métodos de
conversdo e
remogdo dos
alcatrdes

— Uso de catalisador no
reator de goseificagdo

(Método Secundario)

Craqueamento catalitico /

Syngas

Syngas

Catalisador ;

Outros Métodos Secundarios
- Ciclones
- Lavadores de gases
— Filtros de barreira
— Precipitadores eletrostaticos

Biomassa

Figura 2.16 — Métodos para conversao e remocao dos al catroes (Adaptado e complementado
de Knoef, 2005).

A condensacdo do alcatréo viscoso e peggoso nas superficies pode conduzir a

entupimentos e obstrugdes dos equipamentos utilizados no condicionamento do gas. A
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maneira mais eficaz de remover fisicamente os alcatrdes € usar lavadores de gas e
precipitadores e etrostati cos (Dayton, 2002).

2.3.2.1 Craqueamento térmico

No cragueamento térmico 0s gases sao aguecidos a alta temperatura, e as moléculas de
alcatréo podem ser craqueadas para a sua conversao em gases leves. A faixa de temperatura
adequada a0 processo esta relacionada com o peso molecular do alcatrdo formado nos
sistemas de gaseificacdo, mas varia entre 900 e 1300°C. Devido a elevada natureza refrataria
(dificil cragueamento) dos alcatrbes provenientes da gaseificacdo de biomassa, deve-se
utilizar altos tempos de residéncia e temperaturas para a realizacdo do cragueamento térmico.
Alcatrbes oxigenados requerem temperaturas mais atas (acima de 1200 °C). Durante o
cragueamento térmico poeiras e fuligem sdo formadas. Para melhorar este processo deve-se
adicionar ar ou oxigénio para promover a oxidagao parcial dos alcatrdes, todavia ao se efetuar
0 cragueamento térmico dos alcatrées o contelido de CO, do syngas ird aumentar (Woolcock
e Brown, 2013; Aravind e de Jong, 2012; Anise Zainal, 2011; Mondal et al., 2011; Toonssen,
2010; Dayton, 2002).

2.3.2.2 Craqueamento catalitico

O craqgueamento catalitico pode ser feito dentro do préprio reator de gaseificacdo
(método primario) ou em outro reator externo (método secundario) separado do reator de
gaseificacdo. Este segundo reator pode ser um filtro de ata temperatura que contém
catalisadores para 0 cragueamento dos alcatrfes. Dois diferentes tipos de catalisadores sdo
usados: metalicos (geramente baseados em niquel) e ndo metdlicos (baseados em dolomita).
As reacoes ocorrem em torno de 800-900 °C. A utilizacdo do segundo reator externo € mais
eficiente do que o craqueamento realizado internamente no reator de gaseificacéo. A
eficiéncia de conversdo em um reator externo pode chegar a 99%. Isto resulta em uma
producdo adicional de H; e outros componentes gasosos. Estes catalisadores especia mente os
metalicos sd0 suscetiveis a envenenamento, principalmente através do enxofre, e também
desativacéo pela deposicdo de carbono (Liu; 2013; Woolcock e Brown, 2013; Aravind e de
Jong, 2012; Arnavat, 2011; Lettner et al., 2007; Knoef, 2005).

Para informagdes detalhadas sobre a formagdo dos acatrdes, caracteristicas quimicas,
decomposicdo, cragueamento e processos de medicdo e remogdo consultar Nakamura et al.
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(2015), Liu e Aravind (2014), Fjellerup et al. (2005) e Milne et al., (1998). A Tabela 2.13
mostra uma comparagdo das diferentes tecnol ogias de remocao dos al catroes.

Tabela 2.13 — Comparagdo entre os parametros de operacdo dos diferentes métodos de
remocao dos alcatrdes (Liu e Aravind, 2014; Hasler e Nussbaumer, 1999).

Tipo de processo Eficiéncia de remoc&o dos Queda de presséo Temperatura de
alcatroes (%) (kPa) operagdo (°C)

Lavador de coluna 10-25 - 50 —-60
Lavador Venturi 50-90 0,2-20 20-200
Filtro de mangas 130-150 20 10-50
Precipitador eletrostético Umido 60 <0,5 40-50
Filtro granular de areia 50-97 0,5-1,5 10-20
Cragueamento térmico >50 0,5-1,5 >1200
Cragueamento catalitico 99 0,5-1,5 800900
Atomizador rotacional 100 - 0-30
Separador de particulas rotativo 80 - 30-70

2.3.3 Remocédo de alcalis, halogénios e compostos de
nitrogénio

2.3.3.1 Remocgé&o de compostos alcalinos

Parte dos compostos acalinos contidos na biomassa forma compostos ndo volaeis
formando as cinzas de fundo e sdo removidos, contudo outra parte forma compostos voléteis
gue podem vaporizar-se acima de 600 °C e sair do gaseificador na forma de aerossois e
vapores. Dos dcalis transportados para fora do reator os predominantes sdo cloretos,
hidroxidos e sulfatos, que podem causar entupimentos, corrosdo, desativacao de catalisadores,
etc. Os dcalis podem reagir com compostos inorganicos, tais como, silica, enxofre e cloro.
Existem diversos métodos para a remocao dos compostos acalinos do syngas, de tal maneira
que a melhor alternativa é através do seu resfriamento abaixo de 600 °C, pois a maioria dos
compostos acalinos ira condensar. Outro modo de remover os alcalis é através de lavadores
de gés, ja que os compostos alcalinos se dissolvem na agua (Abdoulmoumine et al., 2015;
Prabhansu et al., 2015; Woolcock e Brown, 2013).
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2.3.3.2 Remocao de compostos halogenados

Compostos halogenados, tais como, HCI e HF sdo formados durante a gaseificagdo da
biomassa. Eles sdo compostos acidos que podem causar corrosao nos equipamentos a jusante,
aém de envenenar os catalisadores e sorventes, tais como, 0 ZnO que é usado para remogao
do enxofre. A quantidade de halogénios liberados depende do tipo de biomassa utilizado, e
geralmente este valor é pegueno. Todavia, quando residuos solidos urbanos séo gaseificados,
a quantidade de halogénios produzida € maior, devido a presenca de plésticos ha composi¢ao
dos residuos (Abdoulmoumine et al., 2015; Prabhansu et al., 2015; Woolcock e Brown, 2013;
Toossen, 2010).

Os métodos para remocao dos halogénios sdo: lavadores de gases, injecéo de sorvente
dentro do gaseificador para formar sais que possam ser removidos em um equipamento de
remocao de particulados e remocdo através de sorventes em um separador. Nos processos de
remocao a ata temperatura (300660 °C) utiliza-se absorventes alcalinos, como hidroxidos e
sais de célcio potéssio e sodio em reatores de leito fixo. Dos processos a baixa temperatura,
pode-se utilizar ciclones, lavadores por nebulizacdo e torres empacotadas com eficiéncias de
95% (Prabhansu et al., 2015; Restrepo, 2013; Aravind e de Jong, 2012; Anis e Zainal, 2011,
Toossen, 2010).

2.3.3.3 Remocao de compostos nitrogenados

A remocéo de compostos nitrogenados do syngas, que séo formados em grande parte
por NH3, normalmente é necess&ria porque esses compostos desativam os catalisadores.
Durante a gaseificagéo, o nitrogénio contido na biomassa se transforma em NH3 e N, e baixas
concentragdes de HCN, HNCO e NOy. As concentragdes dessas espécies podem variar de
centenas de ppm (volumétrico) até 2% (volume), dependendo do conteido de nitrogénio da
biomassa, temperatura de gaseificagdo e outras variaveis do processo. A remocdo dos
compostos de nitrogénio pode ser feita de duas formas. lavadores imidos para remocéo de
amonia, contendo uma solucdo de HCl com pH=1 e destruicdo catalitica similar a realizada
para remocao dos alcatrdes. Duas rotas cataliticas séo propostas para a remocéo de NHa:
decomposicdo e oxidagdo seletiva. A decomposicdo da NH3 para N, e H, é preferivel porque
esta reacdo ndo introduz nenhum contaminante adicional no syngas, como os catalisadores
(Bocci et al., 2014; Le, 2012; de Jong, 2005).
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2.3.4 Remocao de compostos de enxofre e CO,

Apbs aremocao das particulas do syngas restam apenas os gases acidos (S, COS, H,S e
COy), porgue eles produzem uma solucdo &cida apds a sua dissolucdo em agua, e além disso,
eles sdo corrosivos em condi¢des Umidas. O teor de compostos de enxofre no syngas pode ser
de até 1% em volume, sendo que os mais comuns sao H,S (sulfeto de hidrogénio), COS
(sulfeto de carbonila), dioxido de enxofre (SO,), dém de enxofre elementar (S). Para ser
usado na sintese de combustiveis liquidos o syngas deve conter apenas entre 0,1-15 ppmv de
enxofre total. As principais técnicas para a remogao de gases acidos do syngas sdo: absor¢do
por solventes quimicos ou fisicos, sor¢ao (absorcdo e adsorcdo simultanea) dos gases acidos
por oxidos metdlicos, separacdo por membranas. Nas plantas de IGCC existentes atual mente
0S processos mais usados para a remocao de H,S, COS e CO, s&0 0s processos de absor¢do
por solventes (Niu et al., 2013; Roussanaly et al., 2013; Liu et al., 2010).

As tecnologias de remocéao de enxofre podem ser classificadas em dois grupos: métodos
umidos (temperatura ambiente ou proximo dela) e métodos secos (temperaturas elevadas). O
método Umido é constituido por processos de absor¢do, os quais utilizam solventes quimicos
ou fisicos e o0 método seco € constituido por processos de adsor¢do, os quais utilizam
sorventes cataliticos. Existem mais de 30 tipos diferentes de tecnologias comerciais que foram
desenvolvidas para a remocéo de enxofre e outros gases denominados gases acidos, incluindo
0 CO;, (Restrepo, 2013; Liu, 2013; Woolcock e Brown, 2013; Liu et al., 2010).

O método Umido de absorcdo fisico-quimica € baseado na utilizagdo de solventes
fisicos, solventes quimicos ou entdo uma combinacéo entre ambos. Os solventes fisicos sdo
eficazes para um syngas acido com alta pressao, enquanto os solventes quimicos sdo efetivos
para um syngas acido com baixa pressdo. Os métodos Umidos para a remocdo de compostos
de enxofre sdo: processos de mono e dietanolaminas, processos de metil dietanolamina,
processos de hidroxido alcalino e de carbonato alcalino, processos Rectisol, Amisol, Sulfinol,
métodos oxidativos e métodos sel etivos/nao-sel etivos (Hofbauer et al., 2007).

Os solventes para a remocdo de CO, e H,S devem apresentar: alta seletividade para
compostos de enxofre, alta capacidade de regeneracdo e reciclagem, ndo formar reacOes
irreversiveis com o enxofre precipitado, ter baixa pressdo de vapor e baixa corrosividade, alta
capacidade de separacdo da agua e simples recuperacdo das substancias absorvidas (H.S e
CO,). Os solventes quimicos sdo formados pelas aminas (monoetilamina (MEA),
dietilenoglicol, dietanolamina (DEA), trietanolamina (TEA) e metildietanolamina (MDEA)) e
0s solventes fisicos mais usados sdo: polialquileno glicol dimetil éter (processo Selexal),

carbonato de propileno anidro (processo Fluor), metanol refrigerado (processo Rectisol),
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isopropanolamina (processo Sulfinol), dentre outros (Bhattacharyya et al., 2011; Field e
Brasington, 2011).

Por causa da sua alta reatividade, baixo custo de investimento, facilidade de recuperacéo
e baixa absorcéo de hidrocarbonetos, MEA, DEA e MDEA estéo entre as aminas mais usadas
para remocdo de CO, e H,S. Esse tipo de sistema utiliza 2 colunas absorvedoras (1 para a
captura de H,S e 1 para a captura de CO,) e 2 colunas dessorvedoras (Figura 2.17). O syngas
é introduzido na parte inferior do absorvedor em contra-corrente com a solugdo de MDEA
pobre, que € usada para capturar o H,S. O syngas segue para a segunda coluna absorvedora
que ird promover a captura de CO, através do mesmo processo (Figura 2.17). A MDEA rica
em H,S elou CO, segue para o refervedor onde ocorre a regeneragdo nas colunas de
dessorcéo. Essas unidades sdo usadas para remover H,S e COS até concentragdes finais
menores que 0,1 ppm e captura de até 99,9% do CO, (Roussanaly et al., 2013; Padurean et
al., 2012).

H,S pora o unidode

de processamento Clcnus=

Syngas livre de H,S

Coluna absorvedora
de H,S Coluna dessorvedora
Syngos —— de Hy

Gcido

Solvente pobre para
o absorgdo de CO,

CO, paro a unidade
de secogem e compressdo
| -

f==

Syngas purificado

Coluna absorvedora
de CO, Coluna dessorvedora

de CO,

Aming pré-carreagado
com CO,

Figura2.17 — Processo de remogéo de gases acidos através da utilizagdo de MDEA
(Padurean et al., 2012).

O processo Rectisol usa metanol refrigerado como solvente para a captura do H,S e do
CO.,. Este processa opera a uma temperatura compreendida entre —40 °C e —60 °C, e sua
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operacdo € mais complexa do que outros processos de remocao de gases acidos com solventes
fisicos, porém sua eficiéncia é elevada. O processo Rectisol é usado quando se necessita de
uma remocao profunda de compostos de enxofre do syngas, porque com a utilizagdo desse
processo € possivel atingir concentracdes finais de enxofre no fluxo de saida de 0,1-1,0 ppm
de enxofre (Tyurina e Skripchenko, 2015; Gatti et al., 2014).

A Figura 2.18 ilustra um esquema do processo Rectisol, 0 qual promove uma elevada
taxa de remocéo de gases &cidos do syngas. Para este esquema especifico o syngas é resfriado
entre —30 °C e 40 °C, e é introduzido na primeira coluna de absor¢do (carregada com CO,), e
onde ocorre a captura do H,S. A solugdo rica em H,S e metanol deixa a parte inferior do
absorvedor para regeneracdo em uma coluna de retificagdo, primeiramente por meio de uma
variagdo da pressdo para recuperacdo do H, e CO, e em segundo lugar por meio de um
aquecimento até se atingir a temperatura de ebulicdo. Em seguida, esse fluxo é extraido
juntamente com o vapor de metanol para regeneracéo. O fluxo de metanol € reciclado de volta
para o sistema de refrigeracéo e de absorc¢ao. O fluxo separado contém mais de 96% de H,S, e
€ conduzido para uma unidade de processamento Claus para conversao do H,S em enxofre
elementar. O syngas dessulfurizado entra em um coluna de absor¢do, onde o CO, € removido.
A solucdo ricaem CO, que sai do absorvedor é regenerada em uma unidade regeneracéo flash
(Zhou et al., 2011; Olgjire, 2010; Nagel, 2008).

Syngos livre de H,S

Fluxo pré-carregado com CO, Gés purificodo

Didxido de
carbono

H,S poro
unidode Clous &

Resfriodor

Coluna absorvedora
de HS

Regenerador
Flosh de CO,

Coluno obsorvedora &
de CO,
Solvente pobre para o
absorvedor de CO,
Stripper de H,S Q

Figura 2.18 — Esquema de remocéo dos gases acidos através do processo Rectisol (Padurean
etal., 2012).

Syngas
Coluna dessorvedoro
de H,S

Da mesma forma que a remocdo de enxofre, existem diversas tecnologias disponiveis
para a remocdo de CO, baseadas nos processos de absorgéo/dessorcao por solventes fisicos,
quimicos ou separacdo por membranas. Os sistemas relatados acima para a remocéo de

compostos de enxofre também promovem a remoc¢do de CO, do fluxo de syngas (conforme
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mostrado nas Figuras 2.17 e 2.18). A absorcéo € usada para remover compostos de enxofre e
também CO, do syngas. Existem 3 tipos de técnicas de absor¢éo: absorcéo fisica, absorgcdo
quimica e uma combinac&o desses dois tipos. Na absorc¢éo fisica os componentes absorvidos
sdo dissolvidos no liquido. Na absorcdo quimica os componentes séo ligados quimicamente
a0 solvente. Quando a absorcéo fisica e quimica sdo combinadas, entdo uma mistura de
solventes deve ser usada, um solvente para a dissolugdo dos componentes e outro para 0s
componentes quimicamente ligados. Existem diversos solventes disponiveis comercia mente
pararealizar este processo (Liu et al., 2010; Toossen, 2010; Nagel, 2008).

O esguema de funcionamento sera igual, independentemente do tipo de solvente
empregado. O sistema possui um absorvedor onde 0 gés entra em contato com o liquido
sorvente em contra-corrente. Geralmente o liquido entra no topo do absorvedor. A corrente de
solvente carregado deixa o absorvedor pela secdo inferior, onde serda direcionada para o
regenerador. O gés que sera usado entra no absorvedor no fundo e deixa o absorvedor no
topo. No regenerador o solvente é regenerado ao seu estado inicial e o processo pode comegar
novamente. A regeneracdo depende do tipo de solvente utilizado (Liu et al., 2010; Toossen,
2010; Nagel, 2008; Hofbauer et al., 2007).

Em relacéo a remocéo do CO, em temperaturas el evadas basicamente existem dois tipos
de processos distintos. separacéo por membranas e adsor¢do fisica por meio de zedlitas. Os
processos convencionais de remocdo de CO, a baixa temperatura implicam em perdas de
energia no sistema, devido ao resfriamento e posterior aquecimento do syngas Se o syngas for
separado em atas temperaturas sera possivel incrementar a eficiéncia térmica global das
plantas de gaseificacdo em até 15%. As membranas sdo compostas por camadas finas por
meio do qual ocorre o transporte seletivo, que € conduzido por uma diferenca de pressdo
através da parede da membrana. Existem membranas metalicas (baseadas em paladio, platina
e niquel), membranas ceramicas (densas e porosas) e membranas poliméricas (Toossen, 2010;
Hamelinck e Faaij, 2001).

2.4 CONDICIONAMENTO DO GAS DE SINTESE

O condicionamento ou processamento do gas compreende 0 guste das composi¢des do
syngas a fim de se alcancar as especificacfes para cada tipo de aplicacdo especifica. Deve-se
observar que 0os métodos e processos de condicionamento do gas sdo 0s mesmos utilizados

atualmente para o gas de sintese proveniente de fontes fosseis para a producéo de H, que é
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utilizado, por exemplo, para a producdo de ureia e para 0 cragueamento de petroleo. As
principais etapas do condicionamento sdo 0 guste da relacdo H,/CO e a remocgdo do CO,
(Nagel, 2008).

Tipicamente, processos para a producdo do syngas de hidrocarbonetos produzem
misturas de H,, CO, e CH,4 e CO. Para a maioria dos processos industriais o teor de CO é
maior que o requerido para a sintese. Portanto, este processo consiste na conversdo do CO ou
CHy, restante no gas em H, e CO,. Além disso, a presenca de CO; é indesejavel namaior parte
dos processos este componente precisa ser removido. Os processos de condicionamento do
gas envolvem: a reacdo de deslocamento agua-gas (shift), reforma a vapor, reforma parcial,
reforma autotérmica e oxidagdo parcia (Liu et al., 2010).

A Figura 2.19 mostra a diferenca entre os trés tipos de reforma (oxidagdo parcial,
reforma autotérmica e oxidagdo catalitica parcial). Deve-se observar que além desses trés
tipos de reforma existe a oxidacéo preferencial, que é usada sempre apos a unidade de water
gas-shift, ela remove peguenas quantidades de CO do gés (os ultimos 0,2% volume que
sobram). Este tipo de processo € usado, por exemplo, quando o syngas vai ser empregado em
células a combustivel, que requerem um gés total mente isento de CO (Nagel, 2008).

Oxidagdo Parcial Reforma Autotérmica Oxidagdo Catalitica Parcial

Combustivel  Oxigénio Combustivel  Oxigénio Combustivel  Oxigénio

Misturador
Trocador Catalisador Catalisador
de calor Trocador Trocador
l4—Vc1por de calor de calor
li—Vopor l‘_VGPOF
WGS
i WGS WGS
Separagdo L ¢ N
l Separagdo Separagdo
Gas reformado l l

Gas reformado Gas reformado

Figura 2.19 — Representacdo esquematica de diferentes tipos de reforma (Liu et al., 2010).
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2.4.1 Reforma a vapor

O processo de reforma a vapor converte um hidrocarboneto em uma mistura de H,, CO
e CO, em trés etapas em série como mostrado a seguir (Rostrup-Nielsen, 1984). A Figura
2.20 mostra um esguema da reforma a vapor de CH,, partindo de um syngas, passando pela
unidade de remocéo de gases acidos (compostos de enxofre e CO,), unidade de reforma e

coluna de separagao da agua.

CH, + H,0 - CO + 3H, AHYg = +206,0 M] /kmol (R2.28)
CO + H,0 - CO, + H, AHYgg = —41,0 MJ /kmol (R2.29)
CH, + 2H,0 - CO, + 4H, AHY = +165,0 M] /kmol (R2.30)
CO + 3H, » CH, + H,0 AHYg = —206,0 M] /kmol (R2.31)
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Figura 2.20 — Diagrama esquemético da reforma a vapor do CH, (Gangadharan et al., 2012).

O syngas contém peguenas quantidades de hidrocarbonetos leves, como CH4 e CoHg. A
reforma a vapor € 0 processo para conversdo dos hidrocarbonetos em CO e H, conforme,
mostrado nas Reacfes R2.28-R2.30. A Reacdo R2.28 é chamada reacdo de reforma a vapor,
gue ocorre em temperaturas elevadas, envolvendo a quebra de CH, diretamente em syngas,
gue consiste em uma mistura de H, e CO com uma razéo molar de 3:1, sem a formagédo de
produtos intermediarios. As Reagdes R2.29 e R2.30 estdo presentes no processo industrial

para a producdo de H,. A Reacdo R2.29 é areacdo de deslocamento da gas—agua (water—gas
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shift reaction), favorecida a baixas temperaturas e pouco afetada por variacoes de pressdo. A
Reacdo R2.31 é a reacdo de metanacdo, que é reversivel para algumas faixas de variagdo da
temperatura do processo de reforma a vapor, visando a eliminagdo do CO residual. Pelo
principio de Le Chatelier, a altas temperaturas, menos CH, e mais CO estdo presentes no gas
de equilibrio (Hegarty et al.,1998).

Quantidades crescentes de vapor favorecem a reacdo de reforma, entretanto, atas
pressdes tendem areverter o equilibrio (Teixeira, 1993). No entanto, o processo é conduzido a
pressdes elevadas (15 bar), reduzindo-se a necessidade de compressdo adicional do syngas.
Dessa maneira, tem-se algumas vantagens adicionais como: aumento da transferéncia de calor
no interior dos tubos do reformador, reducdo das dimensdes dos equipamentos e aumento da
conversao do CO gerado. Contudo, quanto maior a pressao, na qual se da a reforma a vapor,
maior sera a temperatura necessaria para se estabelecer o equilibrio desejado (Vasconcelos,
2006).

Durante a execucdo do processo de reforma a vapor observa-se que a reacéo de
deslocamento &gua-gés (Reacdo R2.29) também ocorre. Como pode ser observado através das
ental pias das reagdes, 0 processo global de reforma a vapor é atamente endotérmico, ou sgja,
portanto deve-se fornecer energia ao processo para que ele ocorra. As reacoes de reforma séo
favorecidas por atas temperaturas e baixas pressoes. Por outro lado, a reagéo de deslocamento
agua-gés é favorecida pela baixa temperatura e ndo € afetada pela presséo. Para a reforma a
vapor um catalisador metalico deve ser usado para melhorar as reagdes, 0 metal mais usado é
o niquel. Todavia, este catalisador é desativado por enxofre e cloro, por isso, 0 gas precisa ser
totalmente livre de enxofre e cloro (Gangadharan et al., 2012; Boyano et al., 2011; Nagel,
2008).

A composicdo do syngas resultante do processo de reforma a vapor pode ser estimada a
partir de calculos de equilibrio termodinamicos, uma vez que, na maior parte dos casos, a
composicdo da mistura obtida € proxima aquela do gas em equilibrio quimico. As vérias
composi¢des gasosas possivels de serem obtidas através das reagfes R2.28-R2.31 resultam
no uso da reforma como etapa fundamental em varios processos. Os principais parametros
determinantes da composi¢cdo do gés efluente sdo: pressdo e temperatura do reator, tipo de
reator de reforma, raz&o vapor/hidrocarboneto (Boyano et al., 2011; Vasconcelos, 2006;
Teixeira, 1993).

A formacdo de depositos de carbono (coqueamento) causa perda de catalisador e
diminuicdo do seu tempo de vida, além do entupimento dos tubos do reformador. O processo
de formacdo de carbono que pode ocorrer durante a reforma € dado pelas Reagdes R2.32—

R2.34 (Gangadharan et al., 2012; Boyano et al., 2011; Nagel, 2008).
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CH, - C + 2H, AHY9g = +75,0 MJ /kmol ~ (R2.32)
2C0 - C + CO, AHY9g = —173,0 MJ /kmol  (R2.33)
C,Hy = nC + (m/2)H, (R2.34)

Industrialmente, as reagOes de reforma sd0 conduzidas em uma fornalha atamente
aquecida na presenca de catalisadores a base de niquel. O catalisador € introduzido nos tubos
do reformador que estéo enfileirados ao longo da fornalha. O didmetro externo do tubo varia
tipicamente de 100-150 mm e o comprimento de 10-13 m. A temperatura dos reagentes na
entrada do leito catalitico varia de 400800 °C, e os produtos saem na temperatura de 800—
1100 °C, dependendo da aplicacdo. Reformadores tubulares séo construidos para a capacidade
de 300.000 Nm? de Hy/hora. A fornalha possui uma secdo radial incluindo os queimadores e
uma secado convectiva para a recuperacdo do calor perdido pelos gases combustiveis que
deixam a segdo radial (Hanika et al., 2011; Amann et al., 2009; Vasconcelos, 2006; Teixeira,
1993).

O maior percentual de distribuicdo dos custos do reformador € devido aos tubos do
reformador, por isso estudos sdo desenvolvidos para reduzir o tamanho dos tubos pelo
aperfeicoamento da transferéncia de calor, 0 que possibilita a reducdo do nimero de tubos. A
eficiéncia térmica dos tubos do reformador € de aproximadamente 95%, a maior parte do
calor que ndo é transferido para o processo é recuperado pelos gases combustive's. Este calor
€ usado para a producdo de vapor e para 0 pré-agquecimento dos reagentes da reforma e
combustédo do ar, 0 mesmo acontece para o calor contido nos produtos gasosos que deixam o
reformador (Ull-Hague e Trimm, 1992; Rostrup-Nielsen, 1984).

2.4.2 Oxidacao parcial

A oxidacdo parcial catalitica pode ser readlizada através de dois mecanismos. 0
mecanismo indireto, que consiste na combustédo seguida da reforma do CH, com CO, e da
reforma a vapor, e o mecanismo direto que é aquele no qual o CH, reage diretamente com O,
gerando os produtos da oxidagdo parcial. Para determinadas condigdes de operacéo e com a
utilizac8o de catalisadores apropriados, a formagdo direta do syngas a partir do CH, e O, é
facilitada (Fathi et al., 2000).

A oxidagdo parcial homogénea € uma reacéo ndo catalisada com O, a atas temperaturas
e pressdes para guste das concentragBes do syngas. A reagdo € exotérmica e ndo Sdo
necessarios catalisadores, porque a alta temperatura gerada pela difusdo da chama no reator
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pode conduzir as reacOes subsequentes. A oxidacdo parcia cataitica € uma reacéo
heterogénea com O, e H,O em altas velocidades ao longo de um leito catalitico sdlido para
aumentar a concentragdo de H, do syngas. Neste caso ndo ocorre a oxidagdo parcial, ou sga,
ndo forma-se chama, e deve-se incluir um misturador antes do leito catalitico (Liu et al.,

2010). Na oxidacao parcial sdo verificadas as seguintes reacdes quimicas:

CHy+ 0; = CO + H, AHYg = —38,0 MJ /kmol (R2.35)
CH, + 0, = CO, + 2H,0 AH5g = —802,0 MJ/kmol  (R2.36)
CH, + CO, - 2C0 + 2H, AHSg = +247,0 M] /kmol ~ (R2.37)
CH, + H,0 - CO + 3H, AHYe = +206,0 M] /kmol  (R2.38)

As reacdes de oxidagdo parcial (R2.35 e R.236) sdo altamente exotérmicas, 0 que
significa que durante a execucdo da processo liberase energia térmica que pode ser
recuperada para a geracdo de vapor. Todavia, neste processo deve-se injetar uma peguena
vazdo de vapor para evitar a formacdo de depdsitos de carbono (coqueamento) a altas
temperaturas, contribuindo para o aumento do tempo de vida do catalisador. A injecdo de
vapor no processo de oxidacdo possui outro efeito benéfico porque contribui para a reducéo
das temperaturas de operacdo. Este procedimento resulta em uma maior formagdo de H,
quando comparado a0 processo redlizado sem a injecdo de vapor, porque ocorre a
potencializacdo da reacdo de deslocamento agua-gas (Reacdo 2.29). O processo de oxidagao
parcial é desvantgjoso, porque ele necessita da utilizagdo de O, puro, isto eleva os custos da
planta, pois requer uma unidade de separagdo criogénica de ar. A utilizacdo direta de ar
aumenta os custos porque as dimensdes dos equipamentos deve ser maior devido a presenca
de N, (Liu et al., 2010; Tock et al., 2010; Hamelinck e Faaij, 2001; Pefiaet al., 1996).

Conforme relatado por Furtado (2009) o processo de oxidacao parcial ocorre nafaixade
temperatura de 1000-1700 °C e pressdes na faixa de 2060 bar. Conforme relatado na
literatura os parametros mais importantes da oxidagdo parcia so: temperatura, pressao,
estado de oxidacdo do catalisador, carga de catalisador e natureza do suporte. Como
desvantagens do processo de oxidagao parcial tem-se:

¢ Necessidade de uma limpeza prévia do syngas obtido, devido a formacéo de fuligem e
impurezas, como particulas, NH3, compostos de enxofre, HCN, etc.

e Elevado consumo de O,, em relacdo aos outros processos.

e Necessidade de remocdo prévia do CO, para se evitar acimulo desse gas na mistura

gasosa de entrada do reformador, pois, devido a auséncia de reacdo de deslocamento
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agua—gas 0 CH4 ndo convertido assim como o CH, produzido pela reacéo ndo podem
ser reciclado para o reformador.

Da mesma forma que na reforma a vapor, a composi¢cdo do syngas resultante do
processo de oxidacdo parcial pode ser estimada a partir de célculos de equilibrio
termodinamico, ja que a composi¢ao da mistura obtida é préxima aquela do gas em equilibrio
quimico, conforme mostrado na Figura 2.21, que mostra a composi¢ado do syngas obtido em

funcdo da variacéo datemperatura do reator de oxidac&o parcial.
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Figura 2.21 — Composi¢ado de equilibrio do syngas para a oxidacdo parcial em funcéo da
temperatura (Liu et al., 2010).

2.4.3 Reacéo de deslocamento agua-gas

Para aumentar a quantidade de H; disponivel no gas, o CO é convertido com H,O em
CO; e H, (Reacéo R2.25). Esta reacéo é exotérmica e é favorecida pela baixa temperatura,
sendo independente da pressdo, todavia este processo em escala comercia € realizado em
dtas pressdes (70 bar). Existem 3 tipos de reacfes de deslocamento agua-gas (WGS),
conforme 0 modo de realizacéo: alta temperatura, baixa temperatura e de gas bruto sem
limpeza. A WGS de ata de temperatura € realizada a 350 °C. Para este processo usa-se um
catalisador de ferro-cromo. A WGS de baixa temperatura é realizada a 220 °C e para este
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processo usa-se um catalisador de é6xidos de cobre-zinco, de tal forma que ele € muito
sensivel a contaminacgdo por enxofre (<1 ppm). A WGS com gés bruto sem limpeza é feita
com gases contendo altas quantidades de enxofre e hidrocarbonetos (Toossen, 2010).

Para este tipo de processo séo utilizados catalisadores de molibdénio-cobalto, porque
estes catalisadores sO sdo ativados se 0 syngas tiver enxofre em sua composicao. A aplicacdo
do tipo de WGS sel eci onada depende fundamental mente do tipo de aplicagdo requerida para o
syngas. Quando o gas precisa ser virtuamente livre de CO (para producdo de H,, por
exemplo), entdo deve-se prever uma combinacdo entre os tipos de WGS de alta e baixa
temperatura. Geralmente a composicao final do gas tem 0,2% de CO. Deve-se usar um
excesso de vapor para prevenir aformagdo de carbono e arelagcéo H,O/CO deve ser maior do
gue 3,0. Usa-se preferenciamente o reator de colunas empacotadas para a realizacdo deste
tipo de reacéo (Boyano et al., 2011; Nagel, 2008; Hofbauer et al., 2007). Para informagdes

complementares sobre a WGS recomenda-se aleiturade Liu et al. (2010).

2.5 SINTESE DE COMBUSTIVEIS

2.5.1 Metanol e DME

Atuamente, a maioria dos processos de producdo de metanol é baseada no syngas
obtido de fontes fossels, tais como, gas natural e carvao mineral. Os principais processos
utilizados na producdo do syngas via gas natural sdo a reforma a vapor e reforma
autotérmica, conforme discutido anteriormente (Lima Neto, 2009).

O metanol e o DME séo produzidos pela converséo catalitica do syngas contendo H; e
CO. A sintese ocorre em um reator com temperatura e pressao elevadas. O metanol pode ser
produzido por H, e CO de acordo com a reagdo R2.39, contudo ele também pode ser
produzido por meio de H, e CO,, conforme descrito na reagdo R2.40, que possui uma
velocidade de reacdo menor do que areagdo R2.39.

O DME é produzido pela desidratacdo do metanol (reagdo R2.41). Portanto, a producéo
do DME pode ser feita com base na producdo conjunta de metanol, ou entdo diretamente
através do syngas por meio da combinagdo entre as reacfes R2.39 e 2.41, dando origem a
reacd0 R2.42. Se a reagdo R2.42 for combinada com a reacdo de deslocamento agua-gés
(R2.25), chega-se auma reacdo global mais efetiva para a producéo de DME (R2.43).
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4H, + 2C0 - 2CH;0H AHY5g = —181,6 MJ/kmol ~ (R2.39)

6H, + 2C0, —» 2CH;0H + 2H,0 AHSs = —99,6 MJ /kmol  (R2.40)
2CH;0H — CH30CH; + H,0 AHg = —23,4 M] /kmol (R2.41)
4H, + 2C0 - CH;0CH; + H,0 AHSs = —205,0 M] /kmol (R2.42)
3H, + 3C0 » CH;0CH; + CO, AH5s = —246,0 M] /kmol  (R2.43)

A reacdo R2.43 é mais efetiva do que a reacdo R2.42 porque a H,0 inibe a desidratacdo
do metanol, visto que a H,O é um produto da reacdo de desidratacdo (R2.41). A Figura 2.22
mostra que a producdo de DME para um reator que opera a 50 bar e 260 °C é mais efetiva
pelareacdo R2.43, aqual corresponde a uma relacdo molar Ho/CO=1. Os catalisadores usados
para promover a sintese de metanol séo sempre 6xidos de cobre ou zinco, enquanto que paraa
desidratacéo do metanol se utiliza a alumina como catalisador (Clausen, 2011).

100%

80%

60%

40%

20%

0%
0.5 1.0 1.5 2.0 2.5
H,/CO
Figura 2.22 — Composi¢ao do fluxo produzido em um reator de sintese de DME em funcéo da
relagdo molar de H,/CO do syngas na entrada (Clausen, 2011).

Existem duas rotas para a producdo de metanol/DME: a primeira rota é a de fase
gasosa que domina o mercado, e a outra, de fase liquida introduzida pela Air Products.

62



Ambos os processos utilizam catalisadores a base de cobre, que possuem alta seletividade
(aproximadamente 99,5%). A rota catalitica de producdo de metanol via syngas tem um
equilibrio exotérmico (Barrafion, 2006).

Na rota em fase gasosa 0 syngas entra em um reator, na presenca de catalisador para
produzir metanol. O efluente do reator contém ainda 18% de H,O , etanol e acodis pesados,
cetonas e éteres que sdo separados por processo de destilacdo, onde passam por uma primeira
unidade para remover 0s compostos leves, e uma segunda pararetirar agua e alcoois pesados.
O syngas ndo reagido é recirculado para o reator, resultando em uma eficiéncia de conversao

de 99% (Spath e Dayton, 2003). A Figura 2.23 mostra o esquema simplificado do processo.

0, i Vapor

Syngas com

enxofre Dessulfurizag@o > Reforma
Syngas
ajustado

Metanol /" Resfriamento Reator de
<—<e destilagdo metanol Compressor

Reciclo de syngas

Figura 2.23 — Fluxograma do processo de producgdo do metanol (Spath e Dayton, 2003).

A recirculacdo do syngas é muito importante para aumentar a conversgo total do syngas
em metanol ou DME. A producdo de metanol e DME € favorecida por atas pressdes. A taxa
de reacdo aumenta com a elevagdo da pressdo e o0 equilibrio se desloca em direcéo a producéo
dos produtos (DME/metanol) porque a elevagdo da pressdo reduz o volume molar dos
reagentes. A temperatura de operacdo para a sintese de DME e metanol é determinada por
uma relacdo entre a velocidade de reagdo e o equilibrio quimico. O equilibrio quimico &
deslocado em direcéo aos produtos (DME/metanol) se a temperatura é diminuida, entretanto
se atemperatura for muito pequena a vel ocidade das reacfes é comprometida, e eficiéncia de
producéo de metanol e DME serd reduzida. Na Figura 2.24 mostra-se um gréfico da taxa de
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conversdo de CO em metanol e DME em funcéo da temperatura e da presséo de operacdo do
reator (Asp, 2007).

100

3H,+3C0 <> CH;0CH,+CO,

90
30 e~ 80 bar
70 50 bar

60 30 bar
50 \
40 \

Taxa de conversao de CO (%)

80 bar
2H,+CO < CH,0H
10 2 3 \
20 \ 50 bar
10 30 bar
0 1 1 1 1 1
200 220 240 260 280 300

Temperatura (°C)
Figura 2.24 — Taxa de conversdo de CO em metanol e DME em fungdo datemperatura e da

pressdo do reator (Larson et al., 2009).

O processo de conversdo do syngas em metanol € baseado nos processos de ata
temperatura e baixa temperatura. O processo convencional de baixa temperatura é divido em
reatores adiabaticos (com resfriamento direto) e reatores isotérmicos (com resfriamento
indireto). Os reatores geralmente usam leitos fixos com catalisadores no formato de pellets, e
eles operam na forma gasosa (Farias, 2014).

Dois tipos de reatores sdo dominantes: ICI (Imperial Chemical Industries) de baixa
pressdo e sistema Lurgi. O reator ICI € adiabético com ainjecdo de gas frio ndo reagido entre
os leitos cataliticos. O objetivo desse procedimento é realizar o resfriamento do reator, todavia
esse ciclo de aguecimento e resfriamento diminui a eficiéncia do processo, mas o reator €
muito confiavel e, portanto, é a tecnologia dominante. A ICI e a Lurgi sd0 0s maiores
detentores de tecnologia em fase gasosa utilizados no mundo. A ICI possui
aproximadamente 45% do mercado mundial e o sistema Lurgi 35% (Lima Neto, 2009;
Asp, 2007).
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O sistema Lurgi tem emprega um reator tubular isotérmico, no qua os catalisadores séo
carregados dentro de tubos, e 0 meio de resfriamento circula por fora deles, fazendo com que
esse processo proximo sga quase isotérmico. A sintese é redizada entre 230 e 270 °C e
pressoes de 50 e 150 bar. Altas pressdes proporcionam beneficios econdmicos, ja que o
equilibrio € deslocado para a converséo dos gases para a conversao de metanol. Somente
uma porcdo de CO é aimentada no gés € convertida em metanol em apenas uma passagem
através do reator, devido a baixa temperatura de operacéo do catalisador. Por isso, se promove
a reciclagem do gas a uma taxa de reciclo variando de 2,3 a 6,0; e o catalisador de cobre é
envenenado por enxofre e cloro, mas a presenca de Oxido de zinco guda a prevenir
envenenamentos (Asp, 2007).

Diversos trabahos estudaram a utilizacdo do software Aspen Plus™ para andlise dos
balangos de massa e de energia de diagramas de fluxo para a producdo de DME/metanol
através do syngas obtido por meio da gaseificacdo de biomassa, dentre os quais, pode-se
destacar: Andersson et al., 2014; Trop, 2014; Holmgren et al., 2012; Clausen,
2011; Gonzalez et al., 2011; Asp, 2007; Barrafion, 2006; Hamelinck e Faaij, 2001,
Williams et al., 1995.

2.5.2 Ligquidos Fischer-Tropsch

A sintese de Fischer—Tropsch (FT) € uma reacdo de polimerizacdo suportada em um
catalisador que converte CO e H, em uma gama de hidrocarbonetos: gasosos e liquidos (de
baixa viscosidade e de ata viscosidade). Posteriormente, estes hidrocarbonetos podem ser
cragueados, visando a obtencdo de produtos combustiveis com melhores caracteristicas, tanto
para serem usados como combustiveis em motores, como para quimica fina (Pondini e Ebert,
2013).

A sintese FT possui diversas vantagens, contudo, conforme reportado por Lu e Lee
(2007) existem quatro razdes pelas quais a sintese FT ndo é extensamente usada no mundo: o
catalisador € facilmente desativado, os custos de capital dos equipamentos e catalisadores séo
elevados, as eficiéncias térmicas e de carbono sdo baixas se comparadas a outras possiveis
aplicagdes para 0 syngas (acionamento de motores, turbinas a gés, sintese de metanol, etc.),
uma vasta gama de hidrocarbonetos é produzida devido as limitagdes da sel etividade quimica.

A sintese FT é um processo mediante o qual o syngas é transformado em uma série de

hidrocarbonetos como a gasolina e o diesel. Esta transformacgéo se realiza com a gjuda de um
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catalisador e é uma reacéo atamente exotérmica. De acordo com Sie e Krishna (1999) a

sintese FT € dada de acordo com a Reagdo R2.44:

2H, + CO » —CH, — +H,0 AHY95 = —165,0 M] /kmol (R2.44)

O termo —CH,— significa que o produto € constituido principalmente por parafinas
(hidrocarbonetos saturados) e olefinas (hidrocarbonetos insaturados). As reacbes mais

especificas de formacéo dos produtos séo dadas pelas Reacdes 2.45 e 2.46:

nCoO + (2n+ 1)H, - C,Hyp,, + nH,0  (R2.45)
nCO + 2nH, — C,H,, + nH,0 (R2.46)

A reacao generaizada libera em média 150 MJ de calor por kmol de CO convertido. O
processo de FT da origem a uma mistura de hidrocarbonetos que v&o desde compostos com
um atomo de carbono como o CHg,, até grandes cadeias de hidrocarbonetos como gasolinas,
diesel ou compostos mais pesados. Na verdade ndo é possivel produzir somente um
composto, por isso o0s produtos da sintese FT sdo geralmente referidos como Liquidos
Fischer-Tropsch (LFT), porque é impossivel produzir somente um composto, na realidade
forma-se uma mistura diversa. A fragcdo gasosa é formada por CH4, CHg, CsHg € C4Hi. A
frac@o liquida comega com o pentano (CsH12) e pode se estender até o n—triacontano (CsoHey)
(Steynberg e Dry, 2004).

O contetido de parafinas € maior do que o contetdo de olefinas. Entretanto, 0 processo
ndo € aplicavel para cadeias de hidrocarbonetos baixas C,, C; e C4, conforme mostrado nos
experimentos de Rane et al. (2012) e Van der Laan e Beenackers (1999). Shi e Davis (2005)
formularam uma relacéo entre a—olefinas (O) e n-parafinas (P), e os autores concluiram que
existe uma forte reducéo do contetido de a—olefinas com o ato nimero de carbono do syngas,

conforme mostrado na Reag&o R2.47:

0/P =e~cm (R2.47)

Onde n é 0 numero de carbono no syngas e ¢ € uma constante que varia entre 0,19 e
0,49. Em gera, existem quatro catalisadores que possuem atividade quimica sobre a
seletividade para a formagéo de liquidos FT: ferro (Fe), cobato (Co), niquel (Ni) e ruténio
(Ru). O metal que possui maior atividade é o ruténio, porém devido a sua escassez e ao

elevado custo ele ndo € usado. O niquel também ndo é usado porque ele possui uma alta
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atividade para a metanacdo, por isso ele € usado para a producéo de Gas Natural Sintético
(GNS) porque a seletividade para a formacéo de CH,4 € bastante elevada, enquanto que para a
formagdo de hidrocarbonetos ela é baixa. Portanto, ferro e cobalto s&o os unicos catalisadores
usados para a sintese FT para a formacdo de hidrocarbonetos de cadeia longa: gasolina e
diesel (Dry, 2010; Tijmensen et al., 2002).

Uma vantagens dos catalisadores a base de ferro € o baixo preco comparado ao cobalto.
O cobalto é aproximadamente 200 vezes mais caro do que o ferro, além disso, o ferro suporta
uma maior quantidade de substancias que podem envenenar o catalisador, tais como o H,S.
Outra caracteristica vantajosa dos catalisadores de ferro é a potencializacdo da reacdo de shift
dentro do reator de sintese, portanto o syngas pode entrar com uma relagdo H,/CO molar
menor 2,0), enquanto os catalisadores de cobalto precisam de uma relagao Ho/CO maior
(>2,5) (Dry, 2010; Lu e Lee, 2007).

Este processo pode ter uma participagéo importante no futuro no setor de transporte, ja
que a utilizacdo de combustivels, com caracteristicas similares as dos derivados de petréleo
produzidos atuamente podem ser compativeis com a infra-estrutura montada para a sua
distribuicdo e utilizagdo nos motores de combustdo interna. A sintese FT € basicamente um
processo de construcdo da base dos blocos (-CHx-) ligados formando uma cadeia de
hidrocarbonetos que séo agrupados conforme mostrado na Reacdo R2.44 (Tung, 2013).

A distribuicdo dos tamanhos das cadeias de hidrocarbonetos € o critério mais importante
para se analisar e comparar diferentes configuracdes de processo de FT. Na maioria dos casos
a distribuicdo dos produtos obedece a equacéo de distribuicdo de Anderson-Schulz-Flory
(ASF) caracterizada por um fator afa (a) que indica a probabilidade de crescimento da cadeia
de hidrocarboneto. Se a cadeia de hidrocarboneto € formada por etapas, pelainser¢do de uma
cadeia qualquer C; intermediaria com uma probabilidade de crescimento («) constante, entdo
a distribuicéo do tamanho da cadeia é dada pela equacéo de ASF. Se (a) € independente do

tamanho da cadeia de hidrocarbonetos, a equagdo pode ser escrita como:

log (%2) = n-log (o) +log (=) (R249)

o

Onde W, é a fracdo méssica das espécies com n numero de carbonos e a é a
probabilidade de crescimento da cadeia de hidrocarbonetos. Atuamente o processo FT é
realizado de duas formas diferentes. o processo a alta temperatura (300-350 °C), baseado em
catalisadores de ferro e empregado para a producdo de gasolinas e olefinas de baixo peso

molecular, e processo a baixa temperatura (200—240 °C) que sdo usados para produzir ceras
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lineares de alto peso molecular. Ambos 0os modos de operacdo empregam pressdes elevadas
de 25 bar, embora possam ser maiores. A distribuicdo de ASF pode ser descrita pelas
distribuicbes molares (W,) ou méssicas (M), de acordo com as equagdes 2.49 e 2.50 (Vargas,
2012).

M, =a"1(1-a) (R2.49)
W, =a™" (1 —-a)’n (R2.50)

Os valores de alfa variam de 0,0 até 1,0. Quanto menor o valor de afa mais olefinas
leves sdo formadas (gases e gasolina) e quanto maior de afa mais parafinas sdo formadas
(diesal e ceras). A méaxima producdo de gasolina é atingida para a=0,76 e a méxima producéo
de diesdl é atingida para =0,88, mas para esses valores de a grandes quantidades de alcenos

sd0 produzidos, conforme mostrado na Figura 2.25 (Meerman et al., 2011).
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Figura 2.25 — Efeito de alfa (@) na distribui¢éo dos produtos FT (Meerman et al., 2011).

Deve-se observar que o vaor de afa ndo representa um parametro operacional, ele
ferramenta tedrica que simplifica a andlise que € extremamente complexa. NA verdade, a
probabilidade de crescimento da cadeia € expressa pela divisdo entre a relagdo de propagacéo
dacadeia (R,) pelarelacéo de terminacdo da cadeia (R;). Como esses nimeros séo empiricos e

68



obtidos através de amostragens, algumas equacdes podem ser propostas para estimar o valor
de alfa em funcdo dos valores de presséo, temperatura e concentragdo de H, e CO que entram
no reator de sintese FT (Ng e Sadhukhan, 2011; Tock et al., 2010).

C
a= (AL + B) [1-0,0039(T —533)] (R2.51)
Cco + CHZ

Onde T e a temperatura em Kelvin, c¢, € a concentragéo de CO, ¢, € a concentracéo
de H, e A e B sdo constantes, que para 533 K e 20 bar assumem os valores de 0,2332 e
0,6330, respectivamente.

Em relagdo ao balango energético do processo, o calor recuperado do reator de FT pode
ser utilizado para produzir vapor, que depois € introduzido em uma turbina a vapor e gerar
eletricidade. Quanto maior € a pressdo do vapor, maior sera a eficiéncia da turbina. A presséo
do vapor gerado no processo de baixa temperatura varia de 10 a 30 bar, enquanto no processo
de alta temperatura pode-se produzir pressoes de até 70 bar (Ng e Sadhukhan, 2011; Tock et
al., 2010; Tijmensen et al., 2002).

O processo de FT como um todo consiste de reatores, trocadores de calor, tanques flash,
colunas de destilacdo e hidrocragueamento através de H,. O hidrocraqueamento de H, &
necessario para melhorar as caracteristicas dos liquidos FT produzidos, até ser atingido um
combustivel com qualidades similares as comercializadas atuamente. Durante a reagdo FT
cerca de 20% da energia quimica € convertida em caor. Este calor é usado na geracéo de

vapor de pressdo intermediaria (Hofbauer et al., 2007).
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“ A ciéncia nunca resolve um problema sem criar pelo menos outros dez’

George Bernard Shaw

Capitulo 3

CARACTERIZACAO TERMODINAMICA

3.1 DESCRICAO DA PLANTA E DEFINICAO DOS
CENARIOS

O objetivo deste trabalho é avaliar sob o0 ponto de vista técnico e econdmico a producéo
de combustiveis de segunda geracéo e eletricidade através da conversdo termoquimica de
biomassa (bagaco e palha de cana), conforme mostrado na Figura 3.1. O desenvolvimento e a
futura implantagdo deste tipo de tecnologia depende principalmente do desempenho e
eficiéncia dos projetos (design) e da qualidade da integracdo energética do processo. A
gaseificacdo é considerada uma tecnologia importante para facilitar a conversdo eficiente,
limpa e de baixo custo da biomassa em eletricidade e combustiveis de segunda geracéo
(gasosos €/ou liquidos) no futuro.

Obviamente, muitas barreiras tecnoldgicas ainda devem ser superadas, todavia os
primeiros resultados obtidos em escala piloto permitem supor que esta tecnologia podera ser
uma excelente alternativa para um horizonte de médio-longo prazo. Estudos publicados
recentemente tém demonstrado que a competitividade do sistema é favorecida pelo aumento
da capacidade produtiva, criando assm um cen&rio bastante favoravel para as usinas
sucroalcooleiras brasileiras, ja que a disponibilidade de biomassa proveniente da cana-de-
acucar é grande.
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Figura 3.1 — Esquema geral da metodologia utilizada neste trabal ho.

A hipétese assumida € que a usina padréo possui uma capacidade de moagem anual de
2.160.000 toneladas de cana por safra, produzindo exclusivamente etanol anidro (destilaria
autbnoma). Considera-se que safra tem 4320 horas efetivas de operacdo, o que conduz a uma
capacidade de moagem de 500 toneladas de cana por hora. A taxa de conversdo é de 91,0
litros de etanol/tonelada de cana, portanto durante a safra séo produzidos 196,56 milhdes de
litros de etanol. Considera-se que séo produzidos 82,4 toneladas de colmo por hectare (Crago
et al., 2010).

Estima-se que apenas 0 bagaco excedente podera ser empregado como matéria-primana
planta de producdo de combustiveis de segunda geracdo, j& que um grande percentual
continuara a ser utilizado como combustivel nas caldeiras da usina para geracéo de vapor para
producdo de etanol de primeira geracéo. Dessa forma, o percentual de bagaco que podera ser
empregado deve ser definido através do uso de indicadores de producéo, baseados em valores
extraidos da literatura (Palacios-Bereche et al., 2013; Alves, 2011; Dias et al., 2011; Seabra et
al., 2010).

A recuperacdo da palha para utilizacdo depende de estudos de viabilidade técnico-
econdmica. As rotas tecnol égicas para recuperacdo da palha ainda ndo foram estabel ecidas no
Brasil, e diferentes alternativas estdo sendo investigadas.

Estudos estimam que 30 a 60% da palha produzida na colheita mecanizada poderia ser
recuperada de forma economicamente viavel. Entretanto, o fator limitante ndo se restringe

apenas a questdo econdmica, devem-se analisar também os beneficios agronémicos da palha,
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tais como, diminuicdo de processos erosivos, melhor conservacéo da umidade do solo, melhor
reciclagem de nutrientes, aumento da matéria organica e da atividade microbiana do solo,
melhoria das propriedades fisicas e quimicas do solo, diminuicdo da infestacdo de plantas
daninhas, etc. (Lea et al., 2013; CGEE, 2009; Hassuani et al., 2005).

Portanto, neste trabalho considera-se que 50% da palha disponivel no campo pode ser
recuperada e transportada para a usina a fim de ser empregada como combustivel no processo
de gaseificacéo. A Tabela 3.1 apresenta os principais indicadores de operacdo para a destilaria

autbnoma padréo, que sera considerada neste trabal ho.

Tabela 3.1 — Caracteristicas da destilaria autbnoma adotada neste estudo.

Caracteristicas Unidade Vaor Referéncia

Par ametros da planta

Capacidade de moagem da planta Mt/safra 2,16 Crago et al. (2010)
Toneladas de colmo na cana-de-agUcar t/ha 82,4 Macedo et al. (2008)
Pol kaltc 145,0 Seabra et al. (2010)
Fibra kaltc 130,0 Seabra et al. (2010)
Horas efetivas de operacéo por ano h/ano 4320  Seabrae Macedo (2011)
Disponibilidade de bagaco kg bagaco/tc 240 Alves (2011)
Disponibilidade de palha kg palhaltc 140 Diaset al. (2009)
Producdo de etanol (de caldo de cana) L/tc 91,0 Seabra e Macedo (2011)
Consumo de eletricidade na planta de Etanol de 1° kWh/tc 12,0 Palacios-Bereche (2013)
geracdo

Acionamento elétrico turbinas acionamento kWh/tc 16,0 Palacios-Bereche (2013)

A composicao e a quantidade do syngas produzido através da conversdo termoquimica
depende fundamentalmente da composicdo fisico-quimica da biomassa e do processo de
gaseificacdo empregado. A caracterizacdo do bagaco e da palha, que sdo usados como
combustivel consiste de uma série de andlises estabelecidas de acordo com os padrdes da
ASTM conhecidos como andlise imediata, andlise elementar e poder calorifico. Na literatura
existe uma vasta informag&o sobre a composi¢ao fisico-quimica do bagaco e da paha, todavia
neste trabalho serdo empregados val ores adequados a realidade brasileira.

Normalmente, o bagagco obtido apds a moagem da cana-de-agUcar possui umidade de
50%. A paha, por outro lado, € um residuo agricola composto de diferentes partes da cana,
gue possuem diferentes teores de umidade. Partes superiores e folhas verdes tém geramente
umidade elevada, enquanto que as folhas secas apresentam umidade em torno de 10-15%. A

forma de recuperacdo da palha também influencia o seu teor de umidade, e durante o
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armazenamento a secagem ird ocorrer naturalmente (Seabraet al., 2010). A Tabela 3.2 mostra

acomposi¢éo da biomassa usada neste trabal ho.

Tabela 3.2 — Caracteristicas do bagaco e palha usadas neste trabal ho.

Par&metros Unidade Bagaco Palha
(Hassuani et al., 2005)  (Seabraet al., 2010)

Andliseimediata

Umidade % base imida 50,2 15,0
Cinzas % base seca 2,25 3.9
Carbono fixo % base seca 18,0 12,8
Material volatil % base seca 79,9 83,3

Andlise e ementar

Carbono % base seca 45,59 46,1
Hidrogénio % base seca 5,93 6,2
Nitrogénio % base seca 0,61 0,6
Oxigénio % base seca 45,49 43,08
Enxofre % base seca 0,11 0,1
Cloro % base seca 0,02 0,02
Poder calorifico
PCI MJkg 7,52 13,30
PCS MJ/kg 18,10 17,40

Seja qual for o processo de extragdo do caldo utilizado, em uma amostra de bagaco de
cana ou de palha, claramente sdo observados dois grupos bem definidos pela sua morfologia,
isto é, particulas maiores comumente denominadas fibras e particulas menores denominadas
de medula ou pé (Sosa-Arnao, 2007).

A caracterizagdo da distribuicdo granulométrica das particulas de bagaco e de palha
importante para determinacdo de parametros necessarios para o calculo do sistema de
secagem, de torrefacdo, reducdo das particulas, de transporte pneumético e injecdo no
gaseificador. No setor sucroalcooleiro podem ser encontrados dois processos de extracéo do
caldo: por moendas ou por difusores. As moendas possuem uma participagado muito maior no
mercado do que os difusores, por isso neste trabalho seréo usados dados da distribuicéo
granulométrica do bagaco obtido através da extragcdo do caldo por moendas. A distribui¢do
granulométrica das particulas de bagaco e palha empregadas neste trabalho é mostrada na
Tabela 3.3.
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Tabela 3.3 — Distribuicéo granulométrica do bagaco e da paha.

Padréo ABNT Abertura Bagaco Palha
nominal (mm) (Sosa-Arnao, 2007) (Hassuani et al., 2005)
35 4,80 6,455 0
7 2,40 9,655 38,96
16 1,20 12,895 7,48
30 0,60 31,625 18,50
50 0,30 25,825 22,98
100 0,15 11,255 0
Fundo <0,15 2,290 12,08
Soma 100,0 100,0

3.1.1 Determinacé&o da disponibilidade de biomassa

Os sistemas de cogeracdo empregados nas usinas brasileiras sdo baseados no ciclo
Rankine. O bagaco é utilizado como combustivel para fornecer a energia térmica, mecanica e
elétrica demandas pelos processos de fabricacéo de aglicar e etanol. As usinas instaladas no
passado operavam com vapor com baixos niveis de pressdo e temperatura (20 bar e 350°C) e
turbinas a vapor que possuiam baixa eficiéncia energética, alto consumo de bagago (pequena
quantidade de bagago excedente em torno de 5-10%) e pegqueno ou gquase nenhum excedente
de eetricidade, variando entre 0—10 kWh/tc aproximadamente (Palacios-Bereche et al., 2013;
Diaset al., 2011; Seabraet al., 2010; Ensinas et al., 2009).

A otimizagdo energética das usinas sucroal cooleiras possibilita a geragcdo de excedentes
de bagaco e de eetricidade. As novas unidades produtoras ja estdo sendo equipadas com
sistemas de alta pressdo, por exemplo, 65, 80 ou 100 bar, aém de utilizarem equipamentos
mais eficientes com integracdo energética, 0 que permite reduzir o consumo de vapor do
processo. A integracdo energética dos processos quimicos se refere a alguns tipos de
melhorias ou a introducéo de novas tecnologias na producéo de aglcar e etanol, tais como
(Palacios-Bereche et al., 2013; Dias et al., 2011; Ensinas et al., 2009):

e Diminui¢do do consumo de vapor na concentragdo do caldo utilizando Evaporadores
de Mltiplo Efeito (EME).

e Diminuicdo da temperatura de fermentacdo (28 °C), o que permite a obtencéo de um
vinho com alto teor de dcool, e consequentemente diminuicdo das perdas de aglicar e
acool, bem como reducéo da geragéo de vinhaca.

e Pré-agueciamento do vinho fermentado antes do mesmo ser enviado a destilacéo.
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e Introducdo do processo de destilacdo de duplo efeito, que permite aintegracdo térmica
entre as colunas, condensadores e reaquecedores.

e Implantacdo de colunas de destilagcéo operando em cascata térmica, as quais permitem
a integracdo energética entre as colunas de destilagdo pressurizada e destilagdo a
Vacuo.

Além disso, no futuro o uso da palha como combustivel suplementar ira possibilitar a
geracdo de excedentes de bagago (maiores que 10% de bagaco) e grandes excedentes de
energia elétrica, maiores que 100 kWh/tc para ciclos Rankine com altas pressoes (100 bar) e
maiores que 220 kWh/t para sistemas de gaseificagdo de bagaco/palha integrado com ciclo
combinado (BIG/CC) (Loraet al., 2014a; Loraet al., 2014b).

Atuamente, o consumo de vapor das usinas no Brasil é aproximadamente de 540 kg
vapor/tonelada de cana, para unidades produtoras de acicar e etanol (Hassuani et al., 2005).
Todavia, as tecnologias comerciais disponiveis podem conduzir a consumos reduzidos de
vapor, da ordem de 340-350 kg vapor/tc, ou mesmo a 220-300 kg vapor/tc (Seabra e
Macedo, 2011). Para as destilarias autbnomas produtoras de etanol, as tecnologias atuais
disponiveis podem levar aum consumo de até 200 kg vapor/tc (Loraet al., 2014a,b).

Neste trabalho considera-se que 0 sistema de cogeracéo sera formado por uma caldeirae
turbina a vapor, com uma extragdo de vapor para atendimento das demandas das turbinas de
acionamento direto do sistema de preparo da cana e extracdo do caldo, sendo o vapor de
escape direcionado a0 processo produtivo. Além do gerador elétrico acoplado a turbina a
vapor, o0 sistema conta ainda com um desaerador, bombas de alimentacdo da caldeira e retorno
dos condensados e dois dessuperaquecedores para controle da reducdo da temperatura do
vapor de escape, conforme mostrado na Figura 3.2.

A partir dessas consideracfes, neste trabalho seréo avaliados trés diferentes Cenarios de
Andlise, os quais se diferenciam em relacdo aos parametros de vapor, pela quantidade de
vapor consumido pelo sistema e pela geracéo de excedentes de eletricidade e bagaco. O
Cenario Base de referéncia (Cenério C1) refere-se a situagdo mais comumente encontrada nas
usinas atualmente, as quais sdo baseadas em ciclos Rankine com parametros de vapor de 22
bar e 300 °C, com um consumo de 500 kg vapor/tonelada de cana, gerando um excedente de
eletricidade de 6,6 kWh/tc e um excedente de bagaco de 10% em relacéo ao total produzido
(Palacios-Bereche, 2011).

O Cenario C2 néo considera a implantacdo de nenhum tipo de melhoria na usina para
promover a eficiéncia energética da mesma, ele considera apenas a implantagdo de um

sistema de cogeracéo com parametros de vapor de 65 bar e 480 °C, com um consumo de 340
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kg vapor/tc, possibilitando a geracdo de um excedente de eletricidade de 26 kWh/tc e um
excedente de bagaco de 33% em relagdo ao total produzido (Alves, 2011).
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Figura 3.2 — Esguema de cogeracdo empregada neste trabal ho.

O Cen&rio C3 considera a implantagdo de melhorias na usina (implantacdo de um
sistema de duplo-efeito de destilacdo) e integracdo térmica da mesma. A diminuicdo da
demanda de vapor através daintegracdo térmica e daintroducdo da tecnologia de duplo-efeito
de destilagdo conduz a um incremento no excedente de bagaco, porém um baixo excedente de
eletricidade é produzido, devido principalmente ao consumo de eletricidade dos compressores
no sistema de destilacdo de duplo-efeito. Esta configuragdo foi considerada porque é
aternativa que disponibiliza mais bagaco excedente para outras aplicages, como por
exemplo, para a producéo de etanol através da rota biogquimica ou producéo de combustiveis
de segunda geracdo através da rota termoqguimica. O sistema de cogeracdo possui parametros
de vapor de 80 bar e 510 °C, o0 que possibilita a diminuic¢éo do consumo de vapor demandado
pela planta para 226 kg vapor/tc, porém a €eletricidade excedente sera igua a 7,0 kWhitc,
entretanto o total de bagago disponibilizado serd igua a 54% do total de bagaco produzido
(Dias et al., 2011). A Tabela 3.4 apresenta os parametros utilizados na simulagcdo dos casos
avaliados nesse trabal ho.

76



Tabela 3.4 — Definicdo dos cenérios avaliados.

Parémetros Unidade CenarioCl1  Cenério C2 Cenério C3

Pressao bar 22 65 80

Temperatura °C 300 480 510

Melhorias - N&o N&o Destilac&o de duplo-€efeito
Integracdo térmica

Consumo de vapor kg vapor/tc 500 340 226

Excedente de eletricidade kWh/tc 6,6 26,0 7,0

Excedente de bagaco % 10,0 33,0 54,0

Em todos os cenarios analisados considera-se que o potencial de geracédo de residuos da
cana-de-acUcar é de 140 kg palha/tonelada de cana. Este valor médio € bastante representativo
porque foi determinado através da avaliacdo de diversas espécies de cana-de-aglcar para as
regides de Ribeiréo Preto e Piracicaba nas safras de 1997/1998 e 1998/1999 (Hassuani et al.,
2005). Dessa maneira, a Tabela 3.5 mostra a vazdo massica de bagaco e palha disponiveis

para a conversao termoguimica para 0s cenarios e casos analisados neste trabal ho.

Tabela 3.5 — Disponibilidade de biomassa para a produgdo de combustiveis de segunda

geracao nos cenarios avaliados.

Cenarios analisados Unidade Cenério Base (C1) Cenario 2 (C2) Cenéario 3 (C3)
22 bar/300 °C 65 bar/480 °C 80 bar/510 °C +
mel horias na producéo
de etanol
Vazéo méssica de bagaco kg/s 3,333 11,000 18,000
Vazdo méssicade paha kg/s 9,722 9,722 9,722
Biomassa disponivel kg/s 13,055 20,722 27,722

3.1.2 Descricéao geral dos processos

A producdo em larga escala de syngas atraves da gaseificacdo de biomassa ainda néo
constitui uma alternativa tecnolégica madura, e ndo esta disponivel no mercado para
comercializacdo. Em 2010 havia somente 9 plantas de grande porte para a gaseificacéo de
biomassa e/ou residuos (Johansson et al., 2012).

O mesmo raciocinio pode ser aplicado a produgdo de combustiveis de segunda geracéo
através da rota termoquimica, que envolve estagios tecnol dgicos diferentes, muitos dos quais
ainda ndo estdo disponiveis comercialmente. Entretanto, as tecnologias consideradas neste

trabalho deverdo estar comercialmente disponiveis em um horizonte de médio-prazo (10-15
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anos). Os model os de processo para determinacdo dos balancos de massa e energia em regime
permanente e uniforme de todos os cen&rios avaliados foram desenvolvidos no software
Aspen Plus™. Considerou-se neste estudo que a biomassa sera processada primeiramente no
sistema de pré-tratamento (Area 100 da Figura 3.3) passando pelos processos de secagem,
torrefacdo e trituracéo para reducdo da sua granulometria.

A gaseificagdo sera realizada com O, puro (95% molar) para melhorar as caracteristicas
do syngas. Portanto, a Area 200 da Figura 3.3 mostra a planta da Unidade de Separac&o de Ar
(ASU) através de uma unidade de destilacdo criogénica de ar, que ira separar 0 O, do ar e

pressurizé-lo para que 0 mesmo possa ser utilizado no gaseificador.
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Figura 3.3 — Estrutura geral do processo de conversao termoquimica da biomassa.

Diferentes tipos de gaseificadores estdo disponiveis para a producéo de syngas a partir
de biomassa. Através de estudos baseados na capacidade de producdo de gés, custos,
complexidade operacional e eficiéncia foi possivel determinar que as tecnologias de
gaseificagcdo mais promissoras para aplicagdes em larga escala sdo os gaseificadores de Leito
Fluidizado Circulante (LFC) e Leito Arrastado (LA). Portanto, neste trabalho ser&o analisados
os gaseificadores de LFC e LA, e no final ser4 possivel estabelecer uma comparacéo entre
essas duas tecnol ogias (Area 300 da Figura 3.3).
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A Area 400 da Figura 3.3 mostra a secio de remoga0 das impurezas contidas no syngas.
Neste trabalho serdo considerados dois tipos de processos diferentes para a limpeza do
syngas. limpeza umida e limpeza seca. Na limpeza Umida a temperatura final do gés €
reduzida. O sistema de limpeza Umida € formado por ciclones, reatores de cragueamento
catalitico dos alcatrdes, resfriadores de gas através de trocadores de calor (recuperacédo do
caor sensivel), filtros de manga, lavadores de gases e tecnologias para remocdo dos
compostos &cidos (compostos de enxofre e CO,) por aminas €/ou sorventes quimicos. A
limpeza a seco ndo promove a reducéo da temperatura final do gés, sendo composta por uma
unidade para craqueamento dos alcatrfes, filtros ceramicos, remocao dos alcalis e halogénios
e absor¢éo dos compostos acidos.

Apos alimpeza se 0 gés tiver um alto contetido de CH,4 e hidrocarbonetos el e precisa ser
reformado para aumentar as concentracbes de H, e CO. Entretanto, se o objetivo for a
producdo de gas natura sintético esta etapa deve ser desconsiderada. Dois principais
processos estdo disponiveis para realizagdo da reforma do gas (Area 500 da Figura 3.3):
reforma autotérmica e oxidacdo parcial. A oxidagdo parcial possui uma concepcdo mais
simples e possivelmente mais barata, contudo a sua grande desvantagem € a utilizacéo de O,
puro. Em alguns casos, apos a reforma do gas € necessario realizar o guste darelacdo H,/CO
do syngas através daintroducdo de uma unidade de reacéo de deslocamento dgua—gés (water—
gas shift). As reagBes de shift podem ocorrer em somente um estdgio ou em um reator de
duplo estégio.

A Area 600 da Figura 3.3 mostra a sintese dos combustiveis considerados nesta andlise:
metanol, DME e liquidos Fischer-Tropsch:

e Metanol: o metanol € produzido pela hidrogenacdo do CO com catalisadores, tais
como, Cu/Zn/Al. As reacBes de sintese sd0 exotérmicas e produzem uma reducéo
liguida do volume molar. Portanto, o equilibrio é favorecido pela alta presséo e baixa
temperatura. Durante a producéo, o calor liberado deve ser recuperado para manter o
tempo de vida Gtil do catalisador, manter a 6tima velocidade da reacéo e também para
a geracdo de vapor. Os reatores convencionais utilizam leito fixo e operam na fase
gasosa, sendo limitados em aproximadamente 16% de CO no gas de alimentac&o, com
afinalidade de limitar a conversdo por passagem, e evitar 0 sobreagueci mento.

e DME: no caso da sintese do DME é necessario que uma pequena guantidade de CO,
permaneca ha composi¢cao do syngas para promover a atividade dos catalisadores na
fase liquida. O produto gasoso que deixa o reator € enviado para uma unidade de
separacdo, que é composta por tanques flash e destilagdo criogénica. No final as

fragOes separadas sdo: DME, metanol, CO, e uma mistura de CO e H, n&o reagidos.
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Parte do metanol € usado na unidade de separacdo de enxofre e CO, e 0 restante
enviado ao reator catalitico, sendo que 80% desse fluxo é convertido em DME. O
syngas ndo reagido é enviado a se¢do de geracdo de energia.

e Liquidos Fischer-Tropsch: o syngas € alimentado no reator de sintese na presenca de
um catalisador metélico de Fe. O CO e o H, reagem e se combinam em uma reacéo
exotérmica, produzindo hidrocarbonetos lineares de cadeialonga. O reator deve operar
em baixas temperaturas (aproximadamente 250 °C) e pressoes da ordem de 22 bar. A
condicdo de baixa temperatura € mantida através da recuperagcdo de calor para a
geracdo de vapor. Os produtos devem ser refinados em uma érea posterior de
separacdo de melhoramento, onde € possivel obter fragdes de diesel (62%) e gasolina
(38%).

A Area 700 da Figura 3.3 mostra a planta de geracio de energia utilizando o ciclo
combinado Brayton/Rankine, na qual o gas de sintese ndo convertido é queimado em uma
turbina a gas, e a energia disponivel nos gases quentes de exaustdo da turbinaa gés é utilizada
em uma caldeira de recuperacdo para a geracao de vapor. Deve-se observar que uma parcela

considerével da energia gerada nessa etapa é consumida na ASU (Area 200).

3.2 CARACTERIZACAO TERMODINAMICA

Neste trabalho assumiu-se que as usinas atuais podem ser plangjadas para operarem
conjuntamente de forma integrada com estes sistemas, produzindo etanol de primeira geragéo,
eletricidade e combustivels. Todas as simulagdes para determinacéo dos balancos de massa e
energia foram realizadas no software Aspen Plus™ versdo 7.0. O Aspen (Advanced System
for Process Engineering) é o simulador de processos mais usado no mundo, em diversos tipos
de industrias: petroquimica, alimentos e bebidas, papel e cdulose, fertilizantes, polimeros
(plésticos), gases industriais, acidos e dcalis, farmacéutica, siderdrgica e metalUrgica, geracao
de energia (biomassa, carvado, 6leo e gas), industria de processos eletroliticos (cloro,
hidrogénio e dcalis) (Sylvia, 2001).

O software possui um pacote de propriedades termodinamicas, cujas equagdes de estado
termodinamico possuem uma grande aplicabilidade para a determinacéo de sistemas quimicos
complexos. O software permite a representacdo confiavel dos processos devido a grande
quantidade de operacfes unitérias disponiveis para representar os diferentes processos da
planta (misturadores e separadores de fluxos, bombas, decantadores, trocadores de calor,
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reatores quimicos, colunas de destilacdo, cristalizadores, centrifugas, ciclones, filtros). A
simulacdo no Aspen Plus™ é realizada especificando-se as condic¢des de operagcdo dos fluxos
de entrada do processo e dos equipamentos das operagdes unitérias (Torres, 2014).

O software contém uma base de dados das propriedades fisico-quimicas de uma grande
quantidade de substéncias denominadas componentes convencionais, todavia também é
possivel inserir componentes ndo-convencionais ndo Aspen Plus™, desde que sgam
conhecidos os modelos das propriedades de entalpia, densidade e composicao fisico-quimica
(elementar, imediata, composi¢cdo das cinzas e distribuicdo granulométrica). O Aspen Plus™
torna mais simples a realizacdo de andlises de sensibilidade e otimizacdo de sistemas

complexos, facilitando a comparacdo de diversos cenarios (Aspen Technology, 2003).

3.2.1 Blocos de operacdes unitéarias e classes de fluxos

No Aspen Plus™ cada fluxo principal representado no diagrama de fluxos pode conter
até trés tipos de classificagbes posteriores, denominadas de “subfluxos’. Os trés tipos de
subfluxos existentes sdo: “MIXED” que representa componentes existentes no banco de dados
do Aspen Plus™ que atingem o equilibrio de fases sdlido-liquido-vapor, “CISOLID” que
representam solidos inertes convencionais (existentes no banco de dados do Aspen Plus™),
que estdo presentes na fase solida, porém néo participam do equilibrio de fases e “NC” que
s80 solidos ndo-convencionais (que ndo existem no banco de dados do Aspen Plus™) e
precisam ser incluidas no software.

Os sblidos convencionais e ndo-convencionais podem conter ou ndo, de acordo com as
prioridades do usuario, a inclusdo da distribuicdo granulométrica das particulas (PSD).
Portanto, conforme Aspen Technology (2003) esses trés tipos de subfluxos (MIXED,
CISOLID, NC), juntamente com a distribuicdo granulométrica das particulas dos solidos
(PSD) podem ser agrupados em sete categorias para a definicdo do tipo de fluxo no Aspen
Plus™:

e CONVEN: quando a simulagdo ndo envolve solidos sb o subfluxo “ MIXED” esta
presente.

e MIXNC: quando se tem a presenca de substancias presentes no banco de dados do
Aspen Plus™ que entram em equilibrio de fases e sdlidos ndo convencionais sem

distribuicdo granulométrica.
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MIXCISLD: quando se tem a presenca de substancias padrdes e solidos convencionais
presentes no banco de dados do Aspen Plus™, porém sem distribuicdo granulométrica
das particulas.

MIXNCPSD: subfluxo formado por substéncias padrdes e solidos ndo convencionais
com distribuico granulométrica das particul as.

MIXCINC: quando o subfluxo contém substancias padrbes que entram em equilibrio
de fases, solidos convencionais e solidos ndo convencionais.

MCINCPSD: guando o subfluxo contém substéancias padrdes que entram em equilibrio
de fases, solidos convencionais e solidos ndo convencionais com distribuicdo

granulométrica de particul as.

Conforme reportado por Custédio (2007) pode-se redlizar o desenho do diagrama de

fluxos no software Aspen Plus™ e introduzir os dados de entrada para a obtencdo de

resultados executando-se as seguintes etapas:

Definicdo do diagrama de fluxos do processo: definicdo das operagBes unitarias do
processo, inclusdo dos fluxos do processo que devem ser nomeadas e conectadas aos
modelos de operacdes unitérias, selecdo dos modelos de propriedade termodinamica
na biblioteca do Aspen Plus™ para a descri¢ao de cada operacdo unitéria e cdlculo dos
valores de saida

Especificagdo dos componentes quimicos do processo: pode-se fazer uma busca dos
componentes no banco de dados do Aspen Plus™ (MIXED ou CISOLID) ou se as
substancias néo fazem parte do banco de dados do Aspen Plus™ o usu&rio precisa
defini-las (NC).

Especificacdo dos modelos de propriedades termodinamicas. para representacdo das
propriedades fisicas dos componentes e das misturas no processo deve ser escolhido
um modelo que melhor represente as propriedades termodinamicas das substancias
(volume, massa especifica, fugacidade, entropia, entalpia, atividade quimica, etc.),
estes model os fazem parte da biblioteca do Aspen Plus™.

Especificagdo dos componentes e das vazOes massica ou molares, e as condigdes
termodindmicas (por exemplo, temperatura, pressao, fracdo de vapor) dos fluxos que
alimentam o processo.

Especificacdo dos gjustes iniciais dos blocos de operacéo unitarias: o Aspen Plus™

permite interativamente mudar as especificagbes, tails como, a configuracdo do
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diagrama de fluxos, circunstancias operacionais e composic¢des da alimentacdo, para

realizar novos estudos de casos e para analisar alternativas do processo.

Neste trabalho considera-se que todos os blocos de operacdes unitérias e os fluxos séo
nomeados com uma notacdo alfanumeérica para manter a consisténcia e clareza ao longo de
todos os cenarios e casos analisados. O Aspen Plus™ permite no maximo 8 caracteres para a
identificagdo de blocos ou fluxos, portanto neste trabalho considerou-se que a &rea da qual o
bloco de operagdo unitéria faz parte é nomeada com duas letras (exemplo para a Area 300 de
gaseificagao os blocos que compdem essa area serdo iniciados pelas letrasiniciais GS).

As quatro proximas letras se referem ao nome do bloco (por exemplo um trocador de
calor simples serd denominado HEAT), e as duas Ultimas letras se referem a quantidade de
blocos iguais que compdem area (01, 02, 03...), conforme mostrado na Figura 3.4(a).
Para a nomenclatura de fluxos esse procedimento é ligeiramente alterado, as duas letras
iniciais continuam correspondendo a érea da qual o fluxo pertence (por exemplo GS ainda
significa Area 300 de gaseificagdo), todavia logo em seguida vem o niimero do fluxo (01, 02,
03...), e depois o tipo de componente que ira formar o fluxo (por exemplo, biomassa, syngas,

cinzas, &gua, oxigénio, metanal, etc.), conforme mostrado na Figura 3.4(b).

Areg Descricdo do bloco | Ndmero Area Ndmerc Descrigdo do fluxo
N = A 8 & e A B A4 \ /N
( (\ ‘ ’7 /\\ T [ W \ | ‘ : \\J ‘
W J [\ U/ ) ) \ \_ /

@ (b)

Figura 3.4 — Nomenclatura dos blocos de operagdes unitérias e dos fluxos empregada neste
trabalho. (a2) Nomenclatura dos blocos de operagdes unitérias. (b) Nomenclatura dos fluxos.

A Tabela 3.6 mostra a descricdo detalhada das area das secOes de producdo dos
combustiveis de segunda geracdo simuladas neste trabalho. A Tabela 3.7 mostra a descricdo
da nomenclatura dos blocos de operagfes unitarias empregados e seus correspondentes
equipamentos fisicos.

A Tabela 3.8 mostra a descricéo detalhada dos fluxos empregados neste trabalho. Deve-
se ressaltar que todas as vezes em que um fluxo ou o bloco de operacdo unitaria € chamado
nominalmente no texto ndo se usa parénteses, entretanto quando se faz uma referéncia
indistinta a esses itens, nesse caso, o fluxo ou bloco de operacéo unitéria € incluido no texto

entre parénteses.
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Tabela 3.6 — Nomenclatura das areas deste trabal ho.

Area Denominag&o
DR Secagem
TR Torrefacdo
GR Triturago

GS Gaseificagdo
wcC Limpeza imida do syngas
OX Oxidagéo do H,S

DC Limpeza a seco do syngas

SR Reforma a vapor do syngas

PO Oxidagéo parcia do syngas

SH Reacdo de deslocamento gas—-agua
ME Sintese de metanol

DM Sintese de DME

FT Sintese de liquidos Fischer—Tropsch

Tabela 3.7 — Nomenclatura dos blocos de unidades de operacdo e seu correspondente

equipamento no Aspen Plus™.

Nomenclaturado bloco  Tipo de equipamento

COMP Compressor

HEAT Trocador de calor simples

HETS Trocador de calor de 4 fluxos contracorrente

HMIX Misturador de fluxos de calor

SMIX Misturador de fluxos méssicos

PUMP Bomba

CYCL Ciclone

REQU Reator de equilibrio quimico

RGIB Reator de equilibrio baseado na minimizacdo da energialivre de Gibbs dos produtos
RSTC Reator estequiométrico

RYIE Reator de produtividade quimica

SEPC Separador de componentes

SEPD Separador do tipo decantador

SEPF Separador do tipo Flash para separacao liquido—vapor
CRUS Triturador de solidos

SCYC Separador de gas—sdlido do tipo ciclone

HSLT Separador de fluxos de calor

SPLT Separador de fluxos méassicos

VALV Vavularedutora de pressao

USER M odel os desenvolvidos pelo usuério
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Tabela 3.8 — Descricéo detalhada da nomenclatura dos fluxos usados neste trabal ho.

Nomenclatura ~ Denominagéo Nomenclatura ~ Denominac&o

BAGS Bagaco SYCL Syngas limpo

TRAS Paha WASW Efluente liquido

BWET Biomassa Umida MDEA MDEA

HAIR Ar quente SOLV Solvente

BDRY Biomassa seca RICH Fluxo rico em contaminantes
FLGS Géas de exaustdo H2S Acido sulfidrico

GTOR Gés de torrefagéo CO2 Dioxido de carbono

ACGS Gases &cidos LEAN Fluxo pobre em contaminantes
AIRA Ar MEOH Metanol

AMON Amonia DME DME

ASH Cinzas LFT Liquidos Fischer-Tropsch
HEAT Calor RECY Fluxo de syngas reciclado
ELEC Eletricidade N2 Nitrogénio

BTOR Biomassatorrefeita TAIL Gés residual

BGRI Biomassa triturada IMPU Impurezas do syngas

WATE Agua ZNO Oxido de zinco

STEA V apor SYSR Syngas reformado

OXYG Oxigénio SYPO Syngas da oxidac&o parcial
BGAS Biomassa gaseificada SYSH Syngas da shift

SYRW Syngas com impurezas | CARB Carbono néo reagido da biomassa

3.2.2 Modelos de propriedades fisicas

A escolha do modelo de propriedade fisica adequado € principal aspecto para
determinacéo da precisao dos resultados da simulacdo. Um modelo de propriedade fisica é um
conjunto de métodos e modelos que o Aspen Plus™ utiliza para calcular propriedades
termodinamicas e de transporte. A primeira equacéo para a determinagdo das propriedades
termodindmicas de substancias que se tem conhecimento foi a equacdo dos gases ideais.
Verifica-se que para fluidos homogéneos em geral, um estado de equilibrio termodindmico é
inteiramente caracterizado por qualquer par entre as variaveis P, V e T. Esse principio implica
que aterceiravaridvel € uma fungdo das outras duas, e portanto, existe uma relagdo funcional
do tipo f(P,V,T,n)=0, que relaciona as trés principais propriedades de um gas, e que por iSso
se denomina equacdo de estado termodinamico (Aquino, 2008).

As propriedades termodindmicas calculadas séo: coeficientes de fugacidade, entalpia,
entropia, energia livre de Gibbs, volume. As propriedades de transporte sdo: viscosidade,

condutividade térmica, difusdo térmica, tensdo superficial. O Aspen Plus™ inclui um grande
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numero de substancias quimicas e propriedades fisicas embutidas na sua base de dados, as
quais sdo suficientes para a maioria das aplicacbes. No entanto, é possivel criar novas
substancias e novos modelos de propriedades fisicas para 0 atendimento de necessidades
especificas (Aspen Technology, 2003).

Posada e Manousiouthakis (2005) e Wu et al. (2012) indicam a utilizacdo da equacéo de
estado de Peng—Robinson como pacote termodindmico para as simulagdes da gaseificagéo,
reforma do syngas e producdo de hidrogénio. Deve-se salientar que a equacdo de Peng—
Robinson pode ser consultada em maiores detalhes em Smith et al. (2000).

AspenTech (2006) descreve que o pacote termodinamico Peng—Robinson seria ideal
para determinagdo de equilibrio liquido-vapor de processos petroquimicos em altas pressoes,
indastria quimica fina, farmacéutica, de processamento de gas e petréleo, etc., porém o
mesmo ndo seria recomendado para sistemas altamente ndo ideais, quando o uso de modelos
de atividade apresentariam melhores resultados. Contudo, considerando que as correntes se
encontram, em sua maioria, em estado gasoso, 0s componentes apresentam baixa polaridade,
a excecdo da &gua, e as correntes liquidas sdo constituidas praticamente de &gua pura, na
simulacdo realizada neste trabalho adotou-se 0 pacote termodindmico Peng—Robinson com
funcbes afa de Boston—Mathias (PR-BM) para a conducéo das simulagdes em todos as
Areas/Secbes de Trabalho e em todos os Blocos de Operagdes Unitérias.
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“ O que prevemos raramente 0corre; 0 que menos esperamos geralmente acontece”

Benjamin Disradli

Capitulo 4

METODOLOGIA DE ANALISE

4.1 AREA 100: PRE-TRATAMENTO

4.1.1 Secagem

Neste trabalho serd considerado que o bagaco de cana possui uma umidade inicial de
50% e a palha uma umidade inicial de 15%. No final do processo de secagem a umidade final
da biomassa (bagago+palha) devera ser de 10%. Considera-se que a secagem serd realizada
em um secador cilindrico horizontal rotativo. O processo de secagem padrdo da biomassa com
ar quente realizado nessa etapa da simulagdo sera comum a todos os cenarios avaliados nesse
trabalho. A inclusdo dos componentes e as simulages de secagem da biomassa no Aspen
Plus™ foram realizadas de acordo com Francois et al. (2013), Rofouieeraghi (2012), Heyne e
Harvey (2009). O diagrama de fluxo da simulag&o da secagem no Aspen Plus™ deve utilizar
dois blocos de operacéo unitaria (reator estequiométrico e um separador de fluxos) para a
simular um unico equipamento fisico. Além disso, o fluxograma da simulacéo define um
fluxo adicional para conectar os dois blocos da operagdo unitaria (DRO1BWET), o qua é

inexistente no equipamento fisico real, porém na simulacdo deve ser incluido.
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Os componentes utilizados na simulagdo devem ser definidos no Aspen Plus™. Os
componentes presentes nos gases de exaustdo (O, N2, CO, e H,0), 0s quais séo usados para
se fazer a secagem do bagaco e da palha, sdo classificados como substancias convencionais
(CONVEN) presentes no banco de dados do Aspen Plus™, portanto suas caracteristicas
fisico-quimicas ndo precisam ser introduzidas (massa especifica, entapia, férmula molecular,
tipos de ligages, etc.). Entretanto, o bagaco e a palha sdo sdlidos ndo convencionais
inexistentes no banco de dados padrdo do Aspen Plus™, portanto essas substancias precisam
ser inseridas como componentes Nao-Convencionais (NC) com distribuicdo granulométrica
das particulas, portanto o tipo de subfluxo utilizado deve ser MCINCPSD.

Utilizou-se a equagdo de Peng-Robinson com fungdes afa de Boston-Mathias (PR-BM)
para a determinacdo das propriedades fisicas dos componentes convencionais existentes no
banco de dados do Aspen Plus™. Este método utiliza a equacdo cubica de estado de Peng-
Robinson com as fungdes alfa de Boston-Mathias. Informacdes adicionais sobre as equacbes
incluidas no método Peng—Robinson com funcbes alfa de Boston—Mathias podem ser
encontradas em Staudt (2010).

Deve-se especificar os modelos utilizados para calcular as propriedades dos solidos néo
convencionais. Como 0s componentes ndo convencionais sao solidos heterogéneos que ndo
participam do equilibrio quimico e de fases, as Unicas propriedades fisicas que devem ser
determinadas para solidos ndo convencionais sdo a entalpia e a massa especifica. Nesta
simulacdo selecionou-se 0 modelo HCOALGEN baseado nas correlagdes de Boie, com gjuste
dos codigos de valor para a determinacdo da entalpia e 0 modelo DCOALIGT para a
determinacdo da massa especifica do bagago e da palha. Esses dois modelos foram escolhidos
porque sd0 que melhores para a representacdo de combustiveis sdlidos. Os atributos dos
componentes PROXANAL (andlise elementar), ULTANAL (andlise imediata) e SULFANAL
que requer a anaise do tipo de enxofre presente (organico, pirolitico, etc.) sdo requeridos para
0s modelos selecionados. Para execucdo dessa tarefa € preciso utilizar os dados da andise
elementar, andlise imediata e distribuic¢éo granulométrica (Tabelas 3.2-3.3).

O diagrama de fluxos da etapa de secagem € mostrado na Figura 4.1. No esquema geral
apresentado o fluxo de bagaco (DROLBAGS) € combinado com o fluxo de palha
(DRO1TRAS) em um bloco misturador (DRSMIX01). Em seguida, esses dois fluxos
combinados (DRO1BWET) seguem para um reator estequiométrico (DRRSTCO01), onde os
gases quentes (DROIHAIR) provenientes da combustdo (Area 700 Cogeracdo) sio
introduzidos para realizacdo da secagem. Considera-se que O gas possui a seguinte
composi¢ao molar: 2,95% de O,, 58,50% de N, 26,66% de H,O e 11,89% de CO, (Sosa-

Arnao e Nebra, 2009). O fluxo DRBWETOL1 conecta o reator estequiométrico ao separador
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(DRSEPF01) onde ocorre a separagao dos fluxos de umidade e gases quentes (DRO1FLGYS)
do fluxo de biomassa secaa 10% (DRO2BDRY).

Vai para a chaminé

DRO1FLGS

Gases de exaustio

DRRSTCO1

DRSMIX01 DRSEPF01

DRO1BAGS
DRO1TRASH

DRO1BWET
DROTHAIR

Vai para atorrefagao

DRO2BDRY

Figura 4.1 — Diagrama de fluxo do processo de secagem do bagaco e da palha de canano

Aspen Plus™.

A Tabela 4.1 apresenta os parametros de entrada usados para a simulagéo da secagem

da biomassa.

Tabela4.1 — Parametros de entrada usados para a simulagdo da secagem da biomassa.

Parametro Unidade Valor Referéncia

Tipo de secador - Secador cilindrico Pang e Mujumdar (2010)
rotativo

Método de secagem - Gés de exaustéo quente
Recirculacdo dos gases quentes - N&o
Recirculacdo de material - N&o
Pressio atmosférica kPa 101,325 Assumido
Temperatura ambiente °C 25 Assumido
Temperatura de entrada dos gases °C 260 Svoboda et al. (20093)
V azéo méssica dos gases quentes K0gas/KOpiomassa 12,80 Brammer e Bridgwater (1999)
Calor latente de evaporacéo da H,0O M JIKQsgua 2,8 Gebreegziabher et al. (2013)
Consumo de energiaelétrica (soprador e kWho/KQgiomassa 0,026 Smeets et al. (2009)
sistema de transporte)
Calor sensivel da biomassa seca (10% de kJkg.K 1,38 Guo et al. (2013)
umidade)
Calor especifico do ar kJkg.K 1,2433 Gebreegziabher et al. (2013)

A Tabela A.1 (mostrada no Anexo A deste trabalho) fornece uma descricdo detalhada

dos blocos das operacles unitarias, mostrando a ilustracdo dos blocos com as respectivas
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conexdes dos fluxos, o nome do bloco no Aspen Plus™, o nome do bloco no diagrama de
fluxos redlizado neste trabalho, a descricdo do que ele realiza e 0s seus parametros de
configuracdo. O reator estequiométrico (DRRSCTO01) € usado para se modelar as reactes
quimicas de estequiometria conhecida, por isso ele é empregado para separar a umidade da
biomassa na fase de vapor, considerando que as perdas de calor sdo iguais a zero, portanto a
simulacdo realizada determina a temperatura de saida do reator. O reator estequiométrico foi
usado porqgue €ele representa as reaces quimicas e as suas respectivas conversdes envolvidas,
de tal maneiraque é possivel simular a perda de H,O do bagaco e da palha.

A secagem do bagaco e da palha néo constitui uma reagdo quimica propriamente dita, ja
gue ndo ocorre nenhuma transformacéo do material original para a formagéo de novas
substancias, dessa maneira, a secagem é um fendmeno fisico. Todavia, 0 reator
estequiométrico DRRSCTO1 é usado para converter uma parcela da biomassa para a formagéo
de H,O. O Aspen Plus™ trata todos 0s componentes ndo convencionais como se eles
tivessem peso molecular igual a 1, portanto as duas reacBes quimicas mostradas abaixo
indicam que 1 kmol de bagaco ou palha reagem para formar 0,0555084 kmol de H,O,
conforme mostrado nas Reacdes R4.1 e R4.2. Posteriormente, deve-se indicar qual € a fragdo

de conversdo que ira determinar aumidade final da biomassa.

Bagaco (imido) — 0,0555084 H,0 (R4.1)
Palha (imida) - 0,0555084 H,0 (R4.2)

Para estabelecer a fragdo de conversdo foi desenvolvido um programa em Fortran e
inserido na configuragdo do reator para o guste da umidade final da biomassa (10%). O
Aspen Plus™ é um software versail que permite ao usuério introduzir nos blocos de
operacdes unitérias diversos modelos para o calculo dos fluxos de saida, com base nos fluxos
de entradas e paréametros e coeficientes de andlise.

A equacdo do balanco de material implementada em Fortran define as relagdes entre: a

umidade presente no fluxo de bagaco (W;;g) e de palha (W;5) na entrada, a umidade

presente no fluxo de biomassa saida (W) e a fragdo de conversio da biomassa em H,0
(CONV). A Equacéo 4.1 deve ser implementada em um bloco de cdlculo que requer que o
teor de umidade da biomassa seca sgja especificada (10%). As Tabelas B.1 e B.2 (mostradas
no Anexo B) apresentam os blocos de cal cul os implementados em Fortran para a secagem do

bagaco e da palha
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ent ent sail
bag + Wpal — YWhioseca (4'1)

100 — W%

bioseca

CONV =

O separador flash (DRSEPF01) € usado para fazer a separagdo do ar umido e da
biomassa seca a 10% de umidade final. Considera-se que esse separador opera a pressao
aimosférica e que as perdas de calor sdo despreziveis, portanto a simulagdo calcula a
temperatura de saida do separador. Segundo Wang et al. (2009) o balanco de massa do
secador € dado por pela Equacéo 4.2:

s ent _ .3 sai . sail
Mpio = Mpioseca + mHZO (4'2)

Onde m&™ ¢é a vaz&o méssica de biomassa imida na entrada do secador, 3% .. éa

vazdo méssica de biomassa seca ha saida do secador e mi,‘;io a vazéo de H,O evaporada. A

vazdo de umidade extraida do secador € uma funcdo da taxa de alimentacdo de biomassa

Umida e seu contedido de umidade (W):
mifo = My, - W (4.3)
Substituindo a Equagéo 4.3 na Equagéo 4.2 tem-se:

mls)(il(gseca = mg?()t : (1 - W) (4-4)

Durante a secagem, necessita-se de calor externo para a evaporagdo da umidade da
biomassa imida. A taxa de consumo de calor do secador para a remocao da umidade (Q,’;’;;’
pode ser determinada através da Equacéo 4.5, que leva em consideracdo o calor latente de

evaporacdo daH,O (Ahfgg ) € avazéo massica de H,O evaporada no secador (1, ¢).

YH,0 _
vap

Ahgég ¢ mHZO (45)

O célculo da energia contida nos gases quentes que entram no secador (Q,,) € da
energia da biomassa seca (Qp;osecq) (Dagaco+palha) é fornecido pela Equacéo 4.6. Os valores

dos caores especificos dos gases (Cpgas) e da biomassa seca (cp,, ..,) S0 fornecidas na

Tabela 4.1. A temperatura de entrada dos gases € 260 °C e a temperatura de saida foi
calculada para cada caso analisado.
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Q=m-cp-AT (4.6)

Segundo Gassner e Maréchal (2009a) a eficiéncia de secagem (1,..) € calculada através
da Equacdo 4.7. A eficiéncia de secagem € dependente do consumo de calor do secador
(fo;,? ), da energia da biomassa (Qp;psecq), da energia dos gases (Q,,-) € do consumo de
energia elétrica utilizada nos sopradores e correias transportadoras (E,;). A eficiéncia do
processo de secagem depende das temperaturas de entrada e saida do secador, mas pode-se

afirmar que ela aumenta com o incremento da temperatura de entrada, e atinge valores entre
70-95%.

Nsec = ( iy + Q”.""S“’C“) 00 P
Qar + Eey

Dois indicadores de desempenho da secagem foram utilizados. o consumo especifico de
energia térmica para secagem (SCTEs«) definido na Equacdo 4.8 (Gassner e Maréchal,
2009b), e a utilizac8o de energiatotal especifica para a secagem (SEU«c) definida na Equagéo
49 (Meza et al., 2008). As perdas de energia do processo de secagem podem ser
determinadas através da Equacéo 4.10, as quais incluem perdas de calor por conveccéo e
radiacdo, perdas de calor nos gases de exaustdo, perdas de calor devido ao isolamento
térmico, etc. Song et al. (2012) e Meza et al. (2008) relataram que as perdas de energia do
processo de secagem variam em torno de 10%.

) (4.8)
SCTE e, = ﬁ
My,o
)or + E (4.9)
S EUsec — Qar el
Mpioseca

Eper = (Qar + E‘—’l) - (Qzl;l;g + Qbioseca) (4.10)

Gebreegziabher et al. (2013), Svoboda et al. (2009a) e Bergman et al. (2005a,b)
reportaram gque embora a secagem necessite obrigatoriamente de consumo energético para
ocorrer, ela € benéfica porque, a medida que a umidade da biomassa € evaporada o seu PCI é
incrementado. O PCI da biomassa seca pode ser determinado através da equacdo de
Mendeliev (Equacéo 4.11).
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PClyioseca = 339,13+ C +1029,95 - H — 108,85 - (0 — S) — 2512 - W (4.11)

4.1.2 Torrefagéao

Pode ocorrer uma el evada perda de massa da biomassa durante o processo de torrefacéo,
caso a umidade inicia da biomassa for significativa. Contudo, a qualidade do produto solido
produzido € medida em termos da sua densidade de energia (poder caorifico). A fracéo de
rendimento do produto solido na torrefagcdo varia de 60-80%, dependendo da temperatura e
do tempo de residéncia. A fragcdo solida formada ira conter cerca de 90% da energiainicial da
biomassa, e os outros 2040% da massa inicial da biomassa séo convertidos em um gas,
denominado gés de torrefacdo (torgas) que ira conter cerca de 10% da energia inicia da
biomassa (Adams et al., 2015; Tapasvi et al., 2015; Nhuchhen et al., 2014; Peduzzi et al.,
2014; Weiland et al., 2014).

Com o objetivo de entender o desempenho técnico da implantagcéo de biorefinarias no
Brasil e medir sua eficacia quanto a capacidade de gerar boas solucbes, neste trabalho
pretende-se identificar e modelar o pior caso possivel (worst-case scenario) do processo de
torrefagdo, portanto a simulacdo considerada neste trabalho ndo seré do tipo autotérmica, ela
sera do tipo externa descentralizada, conforme proposto por Clausen (2014) e mostrado na

Figura4.2.

. Area 100: Pré-tratomento da biomassa i
| |
: TGOSGS T\/oléteis lEletric'dode :
|5ia00Go Secagem Torrefacdo edgaa de :
 Palha tamanho |
e ]
|r Area 200: Unidade 1| rAreo 300: Gaseificagdo CIggEes T|
 de Separagdo de Ar | torrefeita |
| | Y |
| o a o | |
| Pr_oceAssio Oxigénio | | | GasTenso Syngas o
| Crogenico | |
| | |
L1 S |
Eletricidade

Figura 4.2 — Torrefacdo externa e descentralizada (Adaptado de Clausen, 2014).
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Os gases da torrefacdo ndo sdo aproveitados, sendo liberados para a atmosfera, e a
energia necessaria para o processo de torrefacdo é provida externamente. Inicialmente,
aventou-se a possibilidade de se redizar a simulagdo para o processo de torrefagcdo
autotérmica, conforme proposto por Bergman et al. (2005ab), porém devido a
confidencialidade dos dados e a fata de informacdes confidveis, optou-se pela torrefacdo
externa e descentralizada. A torrefagdo externa esta associada a uma perda de energia quimica
dos gases voléteis, os quais ndo sdo aproveitados para a realizagcdo da secagem e da prépria
torrefacéo.

Nesse trabalho considera-se que o calor necessario para a torrefacdo € produzido pela
combustdo de um combustivel auxiliar, e nesse caso a biomassa é indiretamente aquecida em
um reator através dos gases quentes provenientes da combustdo. Existem poucos trabalhos
disponiveis na literatura a respeito da simulagdo do processo de torrefacdo da biomassa
usando o Aspen Plus™ (Li et al., 2014; Xu et al., 2014; Nikolopoulos et al., 2013; Syu e
Chiueh, 2012; Dudgeon, 2009; Haryadi et al., 2009).

Na modelagem do balango de massa e energia da torrefacdo, alguns parametros do
processo devem ser previamente definidos (PCI do produto torrefeito, umidade da biomassa,
etc.), enquanto outros parametros precisam ser calculados. O processo de torrefacdo é

governado pela Reacdo R4.3:

Biogecq = NcoCO + o, CO; + ney, CHy + ny, Hy + NypjeaersesAlcatrdes + Biog,,  (R4.3)

A vazdo massica de biomassa seca (1;ysecq) due entra no reator de torrefacéo éigua a
soma entre a massa de gas produzida na torrefagao (g q:0,) € a Vazao massica de biomassa

solidatorrefeita (1 ;,10r), CONforme mostrado na Equagéo 4.12.

Mpioseca = Mgastor T Mpiotor (4.12)

A eficiéncia do processo de torrefacéo (1;,,) depende das vazdes massicas de biomassa
torrefeita (1my;10r), do gas de torrefacdo (mgqs:0r) € de biomassa seca (1 psecq), € dos seus
respectivos poderes caorificos inferiores (PClyiotor), (PClgastor), (PClpioseca) € da energia

externa necessaria para a redizagdo da torrefagdo (E,,,), conforme mostrado na Equagio
4.13.

(mbiotor : PCIbiotor + mgastor * PCIgastor) - mbioseca * PCIbioseca (4'13)
Etor
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Conforme mostrado por Adams et al. (2015) a energia necessaria para a torrefacéo é
igual a 1,5 MJkg de biomassa. O PCI da biomassa torrefeita (PCl,;,:0r) Sera calculado de
acordo com a Equagéo 4.11. Em relagdo aos rendimentos de produgdo na torrefacéo pode-se
definir dois indicadores denominados de rendimento massico (Y;,,s) € rendimento energético

(Yenerg), OS quais sdo cal culados conforme as Equagdes 4.14 e 4.15.

mbiotor (4-14)
Yinas = | —+—| - 100
e (mi’&f )
PCIbiotor (4-15)

Yenerg = Yimas ( PCI,,; ) - 100
io

Onde i é a vazdo méssica de biomassa Umida na entrada da secagem e PCl,;, € 0
seu Poder Caorifico Inferior (PCI). Batidzirai et al. (2013) relataram que quando se redliza a
torrefacdo de biomassas com baixo conteido de umidade e ato teor de cinzas ndo é
necessario efetuar 0 processo prévio de secagem, ou sgja, havera um ganho energético maior,
entretanto as perdas de calor podem ser consideraveis devido ao elevado teor de cinzas. A
simulacdo da torrefacdo realizada neste trabalho foi baseada nos trabalhos de Li et al., 2014;
Xu et al., 2014 e Nikolopoulos et al., 2013. O diagrama de fluxos do processo de torrefacéo

simulado no Aspen Plus™ € mostrado na Figura4.3.

Gases de exaustio

TRO1GTOR

TRRYIEO1 TRSEPCO1
TRRSTCO1

Vem da secagem
DRO2BDRY TRO1BTOR TRO2BTOR
Q
i : TRO3BTOR
TRHEATO1 TRHEAT02 Vai para a trituragéo
$°

Figura 4.3 — Diagrama de fluxos do processo de torrefagéo da biomassa no Aspen Plus™.

Conforme o diagrama de fluxos da Figura 4.3 observa-se que a biomassa seca
(DRO2BDRY), que foi especificada como um constituinte “sélido n&o-convenciona” entra

em um reator estequiométrico (TRRYIEOL), cuja funcdo € decompor a biomassa em seus
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“Componentes Convencionais’ identificados pela base de dados do Aspen Plus™ (carbono,
hidrogénio, oxigénio, nitrogénio, enxofre, cloro e &gua), esta decomposicdo é baseada na
andlise elementar do bagago seco e da palha seca. As cinzas ndo fazem parte do banco de
dados do Aspen Plus™ e também precisam ser especificadas como constituintes “N&o—
Convencionas’.

Os parametros do processo séo mostrados na Tabela 4.2. A Tabela A.2 (mostrada no
Anexo A) fornece uma descricao detalhada dos blocos das operacfes unitarias empregados na
torrefacdo. A decomposicdo da biomassa em seus congtituintes foi realizada através da
execucdo de um bloco de programacdo em Fortran para especificacdo do rendimento de
producdo dos principais constituintes da biomassa, baseado nas andlises elementar e imediata
do bagaco e dapaha. O codigo programado em Fortran para a decomposi¢éo da biomassa em
seus constituintes fundamentais € apresentado nas Tabelas B.3 e B.4 (mostradas no Anexo B).
Considerase que 0 processo de decomposicdo da biomassa nos seus constituintes
fundamentais se da a 180 °C e 1 bar (Mitta et al., 2006), ou sgja, 0O processo € exotérmico,
portanto foi incluido um fluxo de calor TRHEATOL no reator TRRY IEO1.

Tabela 4.2 — Parametros técnicos do processo de torrefacéo.

Pardmetro Unidade Torrefagdo Referéncia
Temperatura dos gases °C 250 Chen et al. (2012)
Rendimento massico sdlido % 78,9 Pach et al. (2002)
Rendimento de gases condensaveis % 10,7 Pach et al. (2002)
Rendimento de gases ndo condensaveis % 10,4 Pach et al. (2002)
Umidade final % 2,0 Pach et al. (2002)
Demanda energética MJkg 1,35 Adams et al. (2015)
Eficiénciatérmica Yorc 85,0-95,0 Udlu et al. (2008)
Consumo elétrico auxiliar datorrefagéo MJkg 0,03 NETL (2010)

O fluxo TRO1BTOR contendo os elementos da biomassa seca entra no reator
estequiométrico TRRSTCO1 onde ocorre a formacéo dos produtos da torrefagdo. Utilizou-se
valores empiricos para se fazer a distribuicdo dos produtos da torrefacéo, por iSso usou-se 0s
resultados apresentados por Pach et al. (2002). Os autores redlizaram um trabalho para
medicdo e caracterizacdo dos componentes, umidade, cinzas volateis e contelido energético
dos produtos da torrefacdo do bagaco de cana para vérias faixas de temperatura e tempos de
residéncias.

Na torrefagdo numerosos produtos séo formados devido ao aguecimento da biomassa, e

os rendimentos desses produtos sdo dependentes das condic¢des de torrefagcdo (temperatura e
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tempo de residéncia) e propriedades da biomassa. Considera-se que a torrefacéo é realizada
em um reator estequiométrico (TRESTCO01) com uma temperatura de 250 °C e 1 bar paraum
tempo de residéncia de 1 hora. Considera-se que o processo de torrefagdo ira gerar 78,9% de
solidos, 10,7% de gases condensaveis (liquidos ou Oleos piraliticos), 10,4% de gases ndo
condensaveis e aumidade final do produto torrefeito sera 2,0% (Pach et al., 2002).

Selecionou-se o reator estequiométrico para a formacéo dos produtos da torrefacdo. Os
produtos sdo formados de acordo com a sua distribuicdo méssica percentua, e antes deles
serem incluidos no reator estequiométrico deve-se calcular os coeficientes estequiométricos
de formacgdo de cada um desses componentes. Os dados utilizados na simulacéo da torrefacéo
s80 mostrados nas Tabelas 4.3 e 4.4, portanto, 0 modelo determina a composi¢do do produto
torrefeito e sua umidade final.

Tabela 4.3 — Distribuicéo dos gases ndo condensaveis (Chen et al., 2015).

Componente Férmula quimica Percentual (%)
Diodxido de carbono CO, 66,7
Mondxido de carbono CO 27,7
Metano CH, 31
Etano C.Hs 2,5
Somatorio 100,0

Tabela 4.4 — Distribuicéo percentual dos gases condensaveis (Adaptado de Koppejan et al.,
2012; Mahotra, 2011; Tumuluru et al., 2011; Prins et al., 2006).

Componente Férmula quimica Percentual (%)
Agua H,0 43,6
Acido acético C,H,0, 21,3
Metanol CH;OH 12,6
Acido formico CH,0, 7.9
Acido l&tico CsHgOs 6,7
Acetona C3HgO 3,0
Furfural CsH.0, 17
Fenol CsHgO 15
Metil acetato C3HgO, 1,2
Benzeno CsHs 05
Somatorio 100,00
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O fluxo de calor TRHEATO02 deve ser fornecido ao reator TRRSTCO1 para a conducdo
do processo de torrefagdo. O fluxo de biomassa torrefeita (TRO2BTOR) € enviado a um

separador (TRSEPCO01) para a separacdo da biomassa torrefeita (TRO3BTOR) e dos liquidos
condensaveis e dos gases (TROLGTOR). A biomassa torrefeita (TRO3BTOR) é enviada ao

triturador. Conforme Chen et al. (2015) a distribuicdo percentua dos gases ndo condensaveis

é fornecida na Tabela 4.3. A composicao percentua dos gases condensaveis é fornecida na

Tabela4.4. A Tabela4.5 mostra as substéncias formadas natorrefacdo e suas propriedades.

Tabela 4.5 — Propriedades das substancias formadas na torrefacéo.

Componente Peso molecular PCI C, (250 °C) C, (25°C)
Simbolo (kg/kmol) (MJkg) (kJkg°C) (kJkg°C) Referéncia
Oxigénio 0, 31,99880 - 0,989 0,919  Cengel e Boles(2014)
Nitrogénio N, 28,01344 - 1,067 1,038  Cengel e Boles (2014)
Agua H.0 18,015 - 4,220 4,185  Gengel eBoles (2014)
Dioxido de carbono CO, 44,0095 - 1,023 0,845 Cengel e Boles (2014)
Mondxido de carbono co 28,0101 10,112 1,078 1,038 Cengel e Boles (2014)
Metano CH, 16,042 50,009 2,996 2226 Cengel e Boles (2014)
Etano CoHe 30,069 47,794 2,686 1,759  Cengel e Boles (2014)
Acido acético C,H,0; 60,0520 13,530 1,576 1,085  Batese Ghoniem (2013)
Metanol CH4OH 32,0419 19,930 1,947 1,404  Cengel e Boles (2014)
Acido formico CH,0, 46,0254 5,400 1,392 0,997 Bates e Ghoniem (2013)
Acido ltico C3HeOs 90,0779 7,900 1,797 1,231  Batese Ghoniem (2013)
Acetona CsHeO 58,0791 29,292 1,950 1,305  Cengel e Boles (2014)
Furfural CsH.0, 96,0841 19,380 1,569 1,037 Bates e Ghoniem (2013)
Fenol CeHsO 94,1112 31,900 1,874 1,720 Cengel e Boles (2014)
Metil acetato C;HgO, 74,0785 20,230 1,717 1,191 Bates e Ghoniem (2013)
Benzeno CeHs 78,1118 41,800 1,819 1,054 Cengel e Boles (2014)

4.1.3 TRITURACAO

A etapa de trituracéo ndo ira adicionar nenhum tipo de ateragdo na composi¢ao quimica

da biomassa torrefeita, somente na reducdo do tamanho das particulas. Cada tipo de

tecnologia de gaseificagdo ir4 requerer um tipo especifico de granulometria ideal para

operacdo satisfatoria. Para efeitos do calculo do balanco de energia deve-se especificar

somente a granulometria final e o respectivo consumo de energia necessario para reducdo do

tamanho das particulas no Aspen Plus™ (Figura 4.4). A trituracdo é realizada no bloco
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GRSCRUO01, sendo que o fluxo TRO3BTOR vem da torrefacdo, e € a biomassa que foi
torrefeita. O fluxo GRO1BGRI é a biomassa triturada que serd introduzida no gaseificador. O
fluxo GRO1ELEC representa a eletricidade que € utilizada pelo triturador para a trituragéo da
biomassa. Neste trabalho considera-se que para a gaseificacdo em leito fluidizado circulante
as particulas deverdo ser trituradas até 3,0 mm de diametro em um triturador do tipo moinho
de martelo (Caula, 2011). Os moinhos de martelo possuem uma capacidade maxima de 450
t/h e um fator de reducdo de particulas maximo de 1:50. Segundo Mani et al. (2004) o
consumo elétrico paraatrituracdo da biomassa até 3 mm é de 23,85 KWht.

Considera-se que para a gaseificagcdo em leito arrastado as particulas da biomassa
torrefeita anteriormente deverdo ser trituradas até 0,1 mm em um pulverizador do tipo de
peneira vibratoria. A biomassa é resistente a pulverizacao, principalmente devido a lignina,
por isso 0 consumo elétrico € mais elevado do que o caso anterior. Segundo Kobayashi et al.

(2008) o consumo el étrico para pulverizacdo da biomassatorrefeitaaté 0,1 mm é de 70 kWhit.

* Vem da torrefagdo TRO3BTOR

GRCRUS01

W
» — — GRO1ELEC —

Vai para a gaseificagao
GRO1BGRI

Figura 4.4 — Esquema do processo de trituragdo no Aspen Plus™.

4.2 AREA 200: UNIDADE DE SEPARAAO DE AR

Considera-se que a composi¢do inicial do ar € 78% de N, 21% de O,, 0,93% de Ar e
0,07% de CO,. As condicdes padrdes sao 0,1013 MPa de pressdo, 288,15 K de temperatura e
60% de umidade relativa (Amann et al., 2009). Como o objetivo deste trabalho é a redizagdo
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dos balancos de massa e energia dos processos de sintese de combustivels de segunda geracéo
através da gaseificagdo de bagago e palha ndo realizou-se a simulagéo da separacéo de ar no
Aspen Plus™, utilizou-se apenas 0 coeficiente energético de producédo do O, a 95% (em
massa) que é aplicado em plantas IGCC. Alguns trabahos detalham claramente a simulacéo
de plantas de separacdo de ar no Aspen Plus™ (Raibhole e Sapali, 2012; Jones et al., 2011;
Querol et al., 2011; Amarkhail, 2010; Amann et al., 2009; Cornelissen e Hirs, 1998).
Considera-se que o consumo de energia para a producdo de O, (95% O, em massa e 5% N
em massa) éigua a0,85 MJkg O, (Zhu et al., 2016; Chakroun e Ghoniem, 2015).

4.3 AREA 300: GASEIFICACAO

Neste trabalho sera desenvolvido um modelo trivial de gaseificagéo de bagaco e palha
de cana baseado no equilibrio quimico das espécies envolvidas. Os modelos de gaseificacdo
baseados no equilibrio quimico calculam a concentracéo tedrica méxima possivel que pode
ser atingida, e a distribuicdo de cada espécie quimica no fluxo dos produtos, obedecendo as
restricdes termodinamicas e de transferéncia de calor e massa. Estes model os de equilibrio séo
mais simplificados, porque ndo exigem detalhes da geometria do reator e ndo levam em
consideracdo 0 tempo necessario para se acancar a estabilidade do sistema, porque
consideram que o tempo de reacdo € infinito, sendo que as composi¢des finais calculadas
obrigatoriamente estardo em equilibrio quimico, o que ndo € absolutamente verdade.

Neste estudo é apresentado um modelo baseado no equilibrio quimico, fundamentado
na minimizagdo da energia livre de Gibbs. Analisaram-se os efeitos dos parametros da
gaseificacao, tais como, variagdes da vazdo do agente de gaseificacdo e os seus reflexos na
temperatura de gaseificagdo. Ao redlizar este tipo de andlise € possivel identificar as melhores
condicdes operacionais do processo. O modelo desenvolvido neste trabalho € zero-
dimensional baseado nas equacdes fundamentais de conservacdo de massa e energia, que
podem ser aplicadas a todo o volume de controle (Figura 4.5). O modelo zero-dimensional
ndo considera a dindmica dos fluidos do processo de gaseificaco, sendo possivel apenas
calcular as concentracdes molares dos gases resultantes e as eficiéncias por meio do balanco
de massa e energia.

Sob condi¢des de regime permanente de gaseificagdo somente as espécies quimicas Ho,
CO, CO;, H,0, CH,4 sdo formadas em quantidades significativas. Portanto, a reagdo quimica

geral da gaseificac@o pode ser descrita pela Reacdo R4.4. Deve-se ressaltar que como se
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utiliza O, (95% massa de O, e 5% em massa de Ny) como agente de gaseificacdo, o
coeficiente molar de entrada de O, € igual am e o coeficiente molar de entrada de N, éigua a
m0,053, e a entrada de vapor €igua awH,0. Caso a gaseificacdo seja realizada comente com
O,, esta parcela de H,O deve ser desconsiderada. O modelo proposto realiza o balango de
massa e energia e fornece as vazdes molares das especies quimicas Hp, CO, CO,, H,0, CHg,
H,S, HCI, N, e O..

Biomassa

Reator de gaseificagdo Produtos
em estado de equilibrio

Oxidante quimico e termodindmico

Figura 4.5 — Esguema do volume de controle do gaseificador para 0 model o zero-dimensional.

CxHy,O,NS;Cli + wH,0 + mO, + 0,053mN, - ncC + ny, H, +
+ncoc0 + nCOZCOZ + nH20H20 + nCH4CH4 + nstst + (R44)
+nHClHCl + nNZNZ + nOZOZ

Os coeficientes X, y, z k, i, ] podem ser determinados pela andlise elementar da
biomassa que esta entrando no gaseificador. No modelo desenvolvido no Aspen Plus™ paraa
gaseificacdo as vazbes molares e massicas de cada componente serdo previamente
conhecidas. As outras equagdes que sdo empregadas para a determinacdo do cédculo do
equilibrio quimico das espécies no reator de equilibrio de Gibbs sdo mostradas no Anexo C.

No modelo desenvolvido neste trabalho a presséo e a temperatura de gaseificagéo
devem ser fornecidas para o calculo das espécies quimicas. A obtencdo desses parametros
serdo evidenciadas nos itens subsequentes. Finalmente, neste trabalho serdo avaliados os
efeitos da variacéo dos dois principais parametros de operagdo Relacdo de Equivaléncia (ER)
e Relagdo Vapor-Biomassa (SB), no desempenho do processo de gaseificagdo, que pode ser
determinado pela conversdo de carbono (7.4,) € €ficiéncia a frio (n,,), conforme relatado

na Revisdo Bibliogréfica (Capitulo 2).
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4.3.1 Leito Fluidizado Circulante (LFC)

Para 0 desenvolvimento do modelo da gaseificacdo em LFC no software Aspen Plus™
0 processo global de gaseificagdo dentro do reator deve ser separado em outros subprocessos
intermediérios. A Figura 4.6 mostra o processo global de gaseificacdo e a separacdo em
subprocessos. O modelo da gaseificacdo da biomassa em LFC no Aspen Plus™ foi realizado
de acordo com Francois et al. (2013), Fu et al. (2013), Niu et al. (2013), Ardila et al. (2012),
Ramzan et al. (2011), Hannula e Kurkela (2010), Doherty et al. (2009), Nikoo e Mahinpey
(2008). As hipoteses simplificadoras assumidas para 0 desenvolvimento do model o sdo:

e O modelo de gaseificagdo é zero-dimensional.

e Ascinzas s0 inertes e ndo participam do equilibrio quimico.

e O tempo de residéncia € longo o suficiente para permitir que o equilibrio quimico sga
atingido, e dessa forma, o processo de gaseificagdo ocorre em regime permanente.

e O processo € autotérmico e as caracteristicas hidrodinamicas de fluidizagdo ndo foram
consideradas neste modelo.

e O reator de gaseificacdo € completamente isotérmico.

e O char é composto unicamente por carbono, e este atinge completamente o equilibrio
quimico.

e A eficiénciada conversdo do carbono deve ser assumida

e O enxofre presente na biomassa reage para formar somente H,S, o N, reage para
formar somente NH3 e o cloro forma somente HCI.

e As reacOes quimicas atingem completamente o equilibrio quimico, portanto a
composicdo do gas resultante da gaseificagdo € determinada pela minimizacdo da
energia livre de Gibbs dos produtos e dos reagentes (Reacdo quimica R4.4 e Equactes
4.16-4.34).

Separagdo Equilibrio quimico

Oxidagdo
Redugdo

|

|

[
Biomassa torrefeita ! > Conversdo
triturada 1 de carbono
|
|
[

Carbono ndo
convertido

Figura 4.6 — Diagrama de fluxos do processo de gaseificagdo em LFC.

102



A Figura 4.7 mostra o diagrama de fluxo do modelo de gaseificagcdo de biomassa em
LFC implementada no software Aspen Plus™. O fluxo de biomassa torrefeita (TRO3BTOR)
entra um separador (GSSEPCO01) que simula a conversdo de carbono da gaseificagdo em LFC.
Estudos demonstram que da totalidade (100%) de carbono contida na biomassa, somente uma
parcela (85-98%) € convertida em produtos gasosos (CO, CO,, CH, e acatrbes C,Hy) na
gaseificacdo em LFC, sendo que a conversdo de carbono aumenta proporciona mente com o
incremento da ER (Beheshti et al., 2015; Timmer, 2008).

O fluxo de carbono ndo reagido na gaseificacéo € representado pelo fluxo GSO1CARB.
Neste trabalho o percentual de carbono convertido na gaseificacdo de LFC sera extraido de
Van der Drift e Van der Meijden (2002), conforme mostrado na Figura 4.8. Depois de passar
pelo separador GSSEPCO1 o fluxo de biomassa (GSO1BGAS) segue para o reator de
equilibrio de Gibbs (GSRIGBO01) que simula a gaseificacdo da biomassa. Neste reator também
entram os fluxos de O, (GSO030XY G) e o fluxo de vapor (GSO1STEA).

we at
GSO1ELEC GSO1HEAT
|

| GSHEATO1

GSPUMPO1

9

Vem da trituragio

GS010XYG

Vai para aLimpeza N
»

L 4

GSO01SYRW

GRO1BGRI

GS01CARB
GSCOMPO1
\U
— |GS02ELEC— —= ot
GSOZHEAT GS030XYG

| GSHEAT02

GS020XYG

Figura 4.7 — Diagrama de fluxo do modelo de gaseificacéo em LFC de biomassa no Aspen

Plus™.

O reator GSRGIBO1 simula as reacdes de oxidagéo parcia e gaseificagdo do char que
ocorrem NO Processo, para isso € preciso que o usuério informe os valores da pressdo e
temperatura em que ocorre o equilibrio quimico. As informagdes referentes a temperatura do
processo foram calculadas através do programa computacional desenvolvido por Nascimento

(2015), conforme mostrado na Figura4.9.
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Figura 4.8 — Vaores da conversao de carbono para gaseificacdo em LFC utilizada neste
trabalho (Adaptado de Van der Drift e Van der Mejden, 2002; Timmer, 2008).
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Figura 4.9 — Temperatura de gaseificacdo em LFC em funcéo da ER e SB (Fornecido por
Nascimento, 2015).

Este programa computacional desenvolvido por Nascimento (2015) no software
Scilab® inclui um modelo matematico das zonas de secagem, pirdlise, oxidacdo e reducédo

para o gaseificador, o qual foi validado com dados experimentais obtidos nos laboratorios do
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NEST/UNIFEI por Salles (2015). O gaseificador no qual os testes foram realizados € um
reator de leito movente do tipo concorrente com duplo estagio de fornecimento de ar. Nos
testes realizados por Sales Oliveira (2015) utilizou-se os seguintes agentes de gaseificagéo:
misturas de ar+vapor e O,+vapor. Para avaliacdo dos parametros do processo de gaseificacao
foram usados diferentes valores de ER e SB. Os valores de ER variaram entre 0,30<ER<0,40,
e os vaores de SB variam entre 0,40<SB<1,0. As condigdes 6timas de operagdo foram
registradas para ER=0,35 e SB=0,40. Quando se utilizou ar+vapor como agentes de
gaseificacdo o PCI do gas produzido variou entre 3,50-5,11 MJNm3, e para O,+vapor o PCI
do gés variou entre 6,91-8,48 MJNm3. O contetido de H, no gas variou entre 16,0-21,63%
(para ar+vapor como agente de gaseificacao) e para O,+vapor como agente de gaseificacéo
ele variou entre 27,43-35,94%.

No modelo desenvolvido por Nascimento (2015) obteve-se a variagdo da temperatura de
gaseificacdo para cada valor de ER, variando-se os valores de ER desde 0,10 até 0,55, e
também para trés diferentes condi¢des dos valores de SB=0, SB=1 e SB=2, para uma pressao
de operagdo igual a2 bar (Figura4.9).

Em relacdo a0 modelo desenvolvido neste trabalho, o fluxo de gas produzido
(GSO1SYRW) no reator de gaseificacdo GSRGIBO1 é enviado para a secdo de limpeza e
condicionamento. Considera-se que o vapor (GSO1STEA) utilizado na gaseificagdo €
produzido em uma caldeira, representada no Aspen Plus™ por um trocador de calor
especificado pelo bloco GSHEATOL, que recebe a H,O (GSOIWATE) da bomba
GSPUMPO1. O oxigénio (GS010XY G) usado na gaseificagao, cujo consumo energetico para
asua producdo éigua a 0,85 MJkg O,, conforme reportado por Zhu et al. (2016) e Chakroun
e Ghoniem (2015), deve ser comprimido até a pressdo de gaseificacdo pelo compressor
GSCOMPO1.

O fluxo de O, comprimido GS020XY G passa pelo trocador de calor GSHEATO02 para
atingir 100 °C (Martelli et al., 2011), e finalmente entrar no gaseificador (GS030XYG). Os
fluxos pontilhados representam consumos de energia (térmica ou elétrica). A Tabela A.3
(mostrada no Anexo A) apresenta uma descricao detalhada de cada bloco de operacéo unitéaria
utilizada no modelo de gaseificacdo de LFC realizado no software Aspen Plus™.

Utilizou-se a equacéo cubica de estado de Peng-Robinson com fungdes afa de Boston-
Mathias (PR-BM) para a determinacd das propriedades fisicas dos componentes
convencionais (Hz, CO,, CO, CHg4, N2, H20, O, etc.). O parametro alfa usado na equacéo de
estado é variavel e depende da temperatura, sendo melhor para correlacbes de altas
temperaturas, sendo indicado para sistemas de processamento de hidrocarbonetos e gases,
refinarias e processos petroquimicos, por isso considerou-se a utilizagdo dessa equagdo de
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estado para o processo de gaseificagcdo. A Tabela 4.6, mostrada no proximo topico desta
secdo, sumariza os parametros da gaseificacdo em LFC e LA adotados nas simulagtes
realizadas neste trabal ho.

4.3.2 Leito Arrastado (LA)

A gaseificacdo de biomassa em LA ainda se encontra em fase de pesquisa, porém esta
tecnologia € amplamente empregada para a gaseificacdo de carvéo mineral. Os gaseificadores
de LA sio operados em altas temperaturas (>1300°) e pressdes (20-70 bar). A tecnologia de
gaseificacdo de LA da GE é baseada na pulverizagdo do carvéo minera e na sua mistura com
H,O para a formacdo de uma “lama energética’, com aproximadamente 40% de H,0, que &
introduzida no gaseificador. Toda a umidade é evaporada durante a gaseificagéo, portanto o
combustivel precisater um ato poder calorifico (Kong et al., 2014).

Por outro lado, o gaseificador da Shell utiliza o processo de alimentagdo do carvéo
mineral pulverizado a seco no reator de gaseificacdo, isso resulta em uma menor quantidade
de H,O evaporada, fazendo com o que o gaseificador Shell sgja adequado para matérias-
primas com baixo poder calorifico, tais como a biomassa. Além disso, o gaseificador Shell foi
0 mais testado para a co-gaseificagao de carvao mineral e biomassa (Meernam et al., 2011).
Portanto, neste trabalho sera simulado um processo de gaseificacdo similar ao da Shell. O
processo de gaseificacdo da Shell € baseado em atos niveis de temperatura (1500 °C), por
este motivo esse tipo de tecnologia emprega um complexo sistema de multiplos estagios de
resfriamento do gas para recuperacdo da energia térmica liberada. A Tabela 4.6, mostra os
parametros da gaseificagcdo em LFC e LA assumidos neste trabal ho.

Atuamente, algumas plantas contendo gaseificadores Shell foram projetadas para
operarem com carvao mineral como combustivel principal e até 30% de biomassa torrefeita
em base energética. Conforme reportado na literatura, seria possivel utilizar até 50% de
biomassa como combustivel (em base energética), porém este processo iria demandar
significativos gustes técnicos, 0s quais iriam aumentar os custos e resultar em uma
consideravel reducéo da eficiéncia globa do processo (Meerman et al., 2011).

A simulagdo da gaseificacdo em LA foi feita conforme os trabalhos realizados por
Clausen (2015), Jang et al. (2015), Andersson et al. (2014), Tremel et al. (2013), Kunze e
Spliethoff (2011), Trippe et al. (2011), Kunze e Spliethoff (2010). Para a simulagdo do

gaseificador de LA o diagrama de fluxos da Figura 4.7 também é valido, assim como todo o
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equacionamento proposto no Anexo B, e todas as hipoteses simplificadoras apresentadas

anteriormente, ja que apenas o equilibrio quimico das espécies é analisado neste trabal ho.

Tabela 4.6 — Parametros da simulacdo (Francois et al., 2013; Tremel et al., 2013; Tung, 2013;
Martelli et al., 2011; Siedlecki, 2011; Wang €t al., 2009).

Pardmetro Unidade LFC LA
Pressdo de gaseificacdo bar 2,0 40,0
Conversdo de carbono % Ver Figura4.8  Ver Figura4.10
Temperatura de gaseificacéo °C Ver Figura4.9  Ver Figura4.11
Relacdo de equivaléncia - 0,10-0,55 0,10-0,55
Relacdo Vapor—-Biomassa (SB) KOvapor/ Kbiomassa 0,0-2,0 0,0-2,0
Temperatura de entrada do vapor °C 300 300

Teor de pureza do agente oxidante % 95,0 95,0
Temperatura de entrada do oxidante °C 100 100
Perdas de calor da gaseificacéo % 29 14
Consumo de €eletricidade dos auxiliares kWg/MWi, 7,2 8,1
Eficiéncia do compressor % 89,0 89,0
Eficiéncia da bomba % 80,0 80,0

Teor de umidade da biomassa % 2,0 2,0
Temperatura de fusdo das cinzas °C 1100 1400

Entretanto, no reator de gaseificacdo de LA as pressdes e temperaturas sdo bem mais
elevadas do que a gaseificacdo em LFC, o que se reflete na qualidade do syngas produzido
com menores teores de al catrdes, e em umamaior conversdo de carbono. Para se al cangar essa
maior conversao de carbono as particulas devem ser menores do que 200 um apds a
trituracéo.

A pressdo e atemperatura de operacdo, assim como a conversao de carbono sdo maiores
para a gaseificagdo em LA, em comparagdo com a gaseificagdo em LFC. Esses valores foram
obtidos através interpolagdes encontradas nos trabalhos de Martelli et al. (2011), Consonni et
al. (2009), Larson et al., (2006a), Larson et al. (2006b). Neste trabalho sera considerado a
recuperacdo de calor dos gases por meio de uma cadeira de recuperacdo para producéo de
vapor. A Figura 4.10 mostra os valores da conversdo de carbono da gaseificagdo em LA. A
Figura 4.11 mostra as temperaturas de gaseificagcdo em LA. Na Tabela A.4 apresenta-se uma
descricdo detalhada dos blocos de operacéo unitéria utilizada no modelo de gaseificacéo de

LA realizado no software Aspen Plus™.
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Figura4.10 — Vaores da conversdo de carbono para gaseificacéo em LA utilizada neste
trabalho (Adaptado de Zhang et al., 2015a e Larson et al., 2006b).
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Zhang et al., 2015a e Larson et al., 2006b).
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4.4 AREA 400: LIMPEZA DO SYNGAS

Os requisitos de limpeza do syngas dependem da tecnologia de gaseificacéo e das
aplicacOes do gas. O syngas produzido na gaseificagdo em LFC possui uma temperatura
inferior a da gaseificacdo em LA, portanto o potencia de recuperacdo da energia térmica da
gaseificacdo em LFC é menor do que a gaseificagdo em LA. Dessa forma, tendo em conta a
gaseificacdo em LFC considera-se que os dois tipos de processos analisados para a remocgao
dos contaminantes serdo de baixa temperatura (processo Umido).

Para a gaseificagdo em LFC serdo avaliados dois tipos de tecnologias diferentes para a
limpeza dos gases a frio, 0s quais possuem em comum o sistema de remogdo de particulas
grosseiras (ciclone) e o sistema de remocdo de alcatrbes, dcais, NHs, HCl e particulas
(lavador de gases), ja o sistema de remocao dos gases acidos (H,S e CO,) sera diferente para
cada caso, no primeiro caso serd analisado o processo por solvente quimico (MDEA), cujo
nome comercial mais comum € Ucarsol que é uma marca registrada da Union Carbide, ja no
segundo caso serd analisado o processo que usa metanol (CH3OH) refrigerado como solvente
fisico, cujo nome comercial mais usual € processo Rectisol, desenvolvido e patenteado pela
Lurgi.

Para a gaseificacdo em LA também serdo avaliados dois tipos de tecnologias diferentes
para a limpeza dos gases. 0 primeiro caso é a utilizagdo do processo Rectisol, de forma
andloga ao descrito acima para a gaseificagdo em LFC, e 0 segundo caso envolve alimpeza a
guente do syngas, que consiste em craqueamento catalitico dos alcatroes, filtros ceramicos
para a remocao de particulas, NH3, dcalis e processos cataliticos para a remocdo dos gases

acidos.

4.4.1 Limpeza a frio do syngas e remocdao dos gases acidos

através de MDEA para a gaseificacdo em LFC

A Figura 4.12 mostra a configuracdo do sistema de limpeza a frio do syngas acoplado
com a remocgdo de gases acidos através do processo de aminas (MDEA). Na Figura 4.14
apresenta-se 0 esquema geral do diagrama de fluxos desenvolvido no Aspen Plus™ para a
limpeza a frio dos gases com remocao dos gases acidos através do processo de MDEA. A
descricdo detalhada das caracteristicas dos fluxos e dos blocos de operacfes unitérias sdo

mostrados no Anexo D.1.
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Figura4.12 — Sistema de limpeza a frio do syngas com aminas.

A Tabela 4.7 apresenta os parametros considerados neste trabalho para remocéo de

gases acidos atraves da utilizacdo de MDEA. Deve-se observar que o processo de remocéo de

gases acidos através de MDEA possui atas taxas de remocéo de H,S (>99%) e de remocéo de

CO, (em torno de 85-90%) (Mazari et al., 2015), porém 0s processos de sintese de

combustiveis (metanol e DME) que serdo calculados posteriormente requerem a presenca de

CO;, que funciona como um catalisador das reagOes, portanto considera-se que somente um

percentual do CO, deve ser removido, enquanto o0 H,S deve ser eliminado 100%. O

percentual de CO, sera calculado, e 0 consumo energético do processo sera dimensionado

para esta taxa de remogao.

Tabela 4.7 — Parametros de operacdo do processo MDEA.

Parametro Unidade Valor Referéncia
Férmula quimica do solvente CH3N(C,H40H),

Temperatura de entrada no absorvedor °C 35,0 Giuffrida et al. (2013)
Pressdo de entrada no absorvedor bar 28,0 NREL (2009a)
Concentragéo de MDEA na solugéo % 50 NREL (2009a)
Taxa de refluxo no stripper - 1,6 Alfadalae Al-Musleh (2009)
NUmero de estégios - 25 Bonsu et al. (2006)
NUmero de bandejas - 20 Erfani et al. (2015)
Temperatura no regenerador °C 110 NREL (2006)

Pressdo no regenerador bar 2,0 NREL (2006)

Perda de carga no absorvedor bar 0,5 Erfani et al. (2015)
Temperatura de saida dos gases limpos °C 48,0 Bonsu et al. (2006)

Energia térmica em forma de vapor para aguecimento
Consumo de energia térmica para resfriamento

Consumo de energia elétrica

MJ/kg CO, removido 3,702
MJ/kg CO, removido 2,106
MJ/kg CO, removido 0,089

Padurean et al. (2012)
Padurean et al. (2012)
Padurean et al. (2012)
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A Figura 4.13 mostra os valores calculados de NREL (2009a) para a determinacdo dos
fluxos massicos e energéticos da remocao dos gases &cidos atraves do processo de MDEA.

Taxa de reposi¢do de MDEA
Vazdo=3,240E-4 kmol/s

Toxa de reposi¢do de Aguo
Vaz80=5,915E-2 kmol/s

Circulagdo de MDEA Circulagdio de Agua

Vaz80=0,65535 kmol/s Vaz80=4,60550 kmol/s
Syngas sujo . N A~ Syngas limpo .
1,0 kmol/s ProceSSO MDEA 0,75291 kmol/s

v v v

Goses écidos (vai para o Circulagdo de MDEA Circulogdo de Aqua
processo de oxidagdo do H,S) Voz80=0,65535 kmol/s Vozdo=4,60550 kmol/s

Vaz80=0,24709 kmol/s
Composigdo:
C0,=75,38%

H,5=0,68%
H,0=23,94%

Figura4.13 — Par@metros cal culados para a determinacao dos fluxos méssicos e energéticos
da remocé&o dos gases &cidos através do processo de MDEA (Adaptado de NREL, 2009a).

Os gases acidos removidos sdo compostos por H,S e CO,. O H,S precisa ser oxidado
para formagdo de SO,, ja 0 CO, € emitido em uma chaminé para a atmosfera. Na versao
preliminar deste trabalho considerou-se que o CO, removido era comprimido até 150 bar para
possiveis usos futuros em processos industriais, tais como, producdo de gelo seco,
carbonatacdo de bebidas, fabricacdo de extintores de incéndio, utilizacdo do CO, em
processos de soldagem, producdo de compostos quimicos, conforme reportado por Zhu et al.,
2016; Oreggioni et al., 2015; Jiang e Bhattacharyya, 2014.

Entretanto, verificou-se que a energia elétrica necessaria para a compressao do CO,
removido seria em média 4,0 MWy, por isso, com a finalidade de se reduzir o consumo
energético da producdo dos combustiveis e aumentar a eficiéncia global do sistema, decidiu-
se excluir a etapa de compressdo do CO,. A Figura 4.14 mostra 0 esquema do diagrama de
fluxos desenvolvido no Aspen Plus™ para a limpeza a frio dos gases com remocao dos gases
acidos através do processos de MDEA. Na Tabela A.5 do Anexo A apresenta-se uma
descricdo detalhada dos blocos das operaces unitérias incluidos no diagrama de fluxos da
Figura 4.14 para a remocao de particulas (ciclone), acatrbes (lavador de gases) e remoc¢éo de

gases acidos (processo de MDEA).
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Na parte inferior da Figura 4.14 os gases acidos (WCO1ACGS) que saem do processo
de separacdo por MDEA sdo introduzidos em um separador simples (WCSEPCO04), que faz a
separacdo dos fluxos de CO, (WC01CO2) e H,S (WCO1H2S). O fluxo de H,S (WC01H2S)
ndo pode ser emitido para atmosfera diretamente devido as restrices ambientais, portanto o
H.S deve ser transformado em outra substancia que possa ser emitida na atmosfera.
Inicialmente, aventou-se a possibilidade de transformar o H,S em enxofre elementar (S) em
uma unidade de processamento Claus, entretanto constatou-se que essa 0p¢ao ndo seria viavel
do ponto de vista econdmico.

Nesta planta 1/3 do H,S deve ser queimado com O, (Reacdo R4.5) para formacéo de
S0O,, e 0 H,S restante reage com o0 SO, produzido anteriormente (Reagdo R4.6), em uma série
de leitos cataliticos para a producdo de enxofre elementar, conforme mostrado na Figura 4.15.
Nessas unidades a taxa de remoc¢do do H,S e producdo de enxofre elementar pode chegar a
97% (Meerman et al., 2011).

2H,S + 30, = 250, + 2H,0  AH%gx = —519k]/mol H,S  (R4.5)

2H,S + S0, = 3S + 2H,0  AH4 x = —74 k] /mol H,S (R4.6)
Remogdo dos gases
Syngas com _| gcidos (H,5,C0,) Syngas sem
impurezas pelo processo de impurezas
gmings Processo Claus de producdo enxofre
Vapor de médio Preoquecedor Preaquecedor Vapor de média
pressdo pressdo
Seporagdo do CO, Fornalha Reator
para compressdo de Clous catalitico Incinerador
H,S
" - oy —_|Gases pora
& 39pomd?r (S 2 almosfera ™
g enxoire
T Condensador Condensador T
Aguo de enxofre de enxofre  Agua
Oxigénio

CO,

Enxofre
elementar

Figura 4.15 — Unidade de processamento Claus para conversao do H,S em enxofre elementar.

Durante muito tempo o processo Claus foi considerado como um processo somente de
producdo de enxofre, contudo nos ultimos anos, com os limites de emissdes de compostos de
enxofre permitidos pelas legislagbes cada vez menores, o processo Claus passou a ser

encarado como um processo de tratamento dos efluentes gasosos. Essa mudanca de foco das
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unidades de recuperacéo de enxofre possibilitou a viabilidade econdmica de varias unidades
industriais, em situagdes que antes seriam impossiveis de serem rentéveis, devido aos baixos
precos de comercializacgo do enxofre (Marques Filho, 2004).

Entretanto, o custo de instalacdo da planta de producdo de enxofre ainda € muito
elevado, e se torna viavel somente a partir de uma producdo de 10.000 kg de enxofre por dia
(Szarblewski et al., 2012). Em todos os cenérios avaliados neste trabalho, 0 mais vantajoso
para a producéo de enxofre seria 0 Cendrio 3, cuja vazdo inicia de biomassa € maior. Neste
cenario poderiam ser produzidos somente 1116,32 kg/dia de enxofre, portanto muito abaixo
do valor estipulado para obtencédo de viabilidade econdmica, dessa maneira, sera considerado
gue o H,S removido na limpeza dos gases sera oxidado numa fornalha para formar SO,
(Reagdo R4.5) com recuperacdo de calor para a geragdo de uma pequena quantidade de vapor
de média pressao, e os gases produzidos contendo SO, serdo liberados na chaminé juntamente
COM 0S outros gases de exaustao.

A combustdo deve ser redizada com o dobro de O, necess&io para a oxidagdo
estequiométrica e a temperatura de combustdo pode variar de 750 a 1300 °C (Jones et al.,
2012; Turton et al., 2012). O consumo elétrico de auxiliares foi calculado de Meerman et al.
(2011), como sendo igual a 0,135 MJkg de H,S oxidado, e a energia el étrica para a producéo
de O, éigua a0,85 MJkg O, (Zhu et al., 2016; Chakroun e Ghoniem, 2015).

No diagrama de fluxos da combustéo do H,S, mostrado na Figura 4.16, o fluxo
WCO01H2S gue vem do processo de MDEA entra em um reator estequiométrico (OXRSTCO1L)
juntamente com o O, (OX020XY G) que foi comprimido a 10 bar (Turton et al., 2012) pelo
compressor OXCOMPO1. No reator estequiométrico (OXRSTCO01) assume-se que 100% do
H,S capturado € oxidado para formar SO,, conforme mostrado na Reacdo R4.5. O reator
operaa 2,0 bar e 1200°C (Turton et al., 2012).

Os gases de exaustdo (OXO01FLGS) entram em um trocador de calor (OXHETS01) para
a reducdo da sua temperatura e geragdo de vapor. A bomba (OXPUMPO1) bombeia H,O
(OX02WATE) a 22 bar em contra-corrente, gerando vapor na saida do trocador
(OXO01STEA). A temperatura de saida dos gases de exaustdo (OX02FLGS) foi limitada a 160
°C, gue representa o ponto de orvalho acido, o qual consiste na temperatura acima da qual ndo
ocorre condensagdo de H,SO, (Aly, 2001), o que poderia provocar a corroséo de
equipamentos e tubulagdes. O diagrama de fluxos do processo de oxidagéo do H,S é mostrado
na Figura 4.16. A descricdo detalhada dos blocos das operacfes unitérias sGo mostrados na
TabelaA.6.

114



0X010XYG ?W

OX02ELEC

OXCOMPO1 w | OXPUMPO1
OXO1ELEC| —up L — OXO1WATE
-
OXOZWATE

OXRSTCO1

OXHETS01

Gases de exaustio
OX01FLGS '%' 0X02FLGS | - —
vai para a chaminé

’ Vem da rerquf;ao |:WCD1 Hzs
dos gases acidos

Vapor de 22 bar
4@ vai para a cogeragao »
Figura 4.16 — Diagrama de fluxos para a oxidagéo do H,S com aproveitamento de energia.

4.4.2 Limpeza a frio do syngas e remocao dos gases acidos

através do processo Rectisol para gaseificacdo em LFC

Considera-se que 0 processo de remocdo de particulas e alcatrdes € andogo ao
desenvolvido anteriormente no processo de MDEA, ou sga, ha saida da gaseificacdo sera
incluido um ciclone, seguido de um lavador de gases calculados com 0s mesmos parametros
definidos anteriormente, por isso eles ndo serdo mostrados novamente nesta se¢éo. A Figura
4.17 mostra um esquema geral dalimpeza afrio do syngas acoplado com a remogédo de gases

acidos através do processo Rectisol que sera simulada neste trabal ho.

Calor
Vapor dissipado Calor
Remogdo Remogdo Compressdo
de porticulas de olcotrdes do syngas Remogdo de goses dcidos
Syngas com B Cicl Lavador Solvente fisico (metanol refrigerado) Syngas '_Condicionamenlol
impurezos Kione de gases (Processo Rectisol) Limpo I_UO syngas 0
|
l i |
Particulos Agua  Efluente liquido  Eletricidade
Goses dcidos Processo de S0, /CQ, /N, /HO

oxidaglo do HS >

T

Figura4.17 — Limpeza a frio com remocao dos gases acidos através do processo Rectisol.
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O syngas passa por um trocador de calor, e é introduzido pela parte inferior do
absorvedor de gases &cidos, entrando em contato com o metanol introduzido no topo da
coluna.O processo é composto por quatro blocos. o absorvedor de gases écidos (C1), o
concentrador de H,S (C2), a coluna de stripper de CO, (C3) e o regenerador de solvente (C4),

conforme mostrado na Figura 4.18.

Syngos fimpo (7448%)

\

C'I Redugdo de pressdo
N

M’ Goses Acidos ’ 4

Fluxo de C0,(12.25%) o
Ll

Redugdio de pressdio
i

X<
Toil Gos (8,85%)
Resfriomento ‘3

Nilrogénio

Fiuo de H,S (4.43%) -
>

@ Resfriomento
@ Resfriamento

Reciclogem do
syngus. (40%) @ Resfriomento

Reciclogem do
syngos (15%)

Figura 4.18 — Esquema geral do processo Rectisol.

O processo Rectisol necessita de no minimo 4 colunas, sendo 2 absorvedoras (1 para
CO; e outro para H,S) e 2 regeneradoras (1 para CO; e outro para H,S), além disso, o0 sistema
pode ter de 20 a 25 trocadores de calor, 10 a 15 vasos de alimentacéo, 12 a 15 bombase 2 a4
filtros, dependendo do tamanho da planta. A escolha do nimero de equipamentos depende
principalmente: da vaz&o de syngas, do conteldo de CO, no syngas, da pressdo de operagéo,
qualidade requerida no syngas processado e da presenca de componentes com percentual
abaixo de 1% (COS, NH3, HCN, etc.) (Munder et al., 2010).

Os dados para o calculo dos fluxos de massa e energia foram adaptados e calculados de
Larson et al. (2006b), conforme mostrado na Figura 4.18. Pode-se observar que o syngas sujo
€ inserido no absorvedor de gases &cidos (C1) com uma pressao de 40 bar e uma temperatura

de 35 °C, entrando em contato com 0 metanol e a parcela de syngas que é reciclado do
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regenerador de solvente (C4). Na saida do absorvedor em torno de 74% do syngas limpo &
extraido no topo do separador, seguindo para a proxima unidade de operacdo. Uma parcelado
syngas carregado com o solvente segue para o concentrador de H,S (C2), contudo este deve
passar antes por uma valvula redutora de pressdo e por um trocador de calor, porque o
concentrador C2 opera a 3,0 bar e uma temperatura de —28 °C. No concentrador C2 € extraido
um fluxo rico em CO,, e aém disso, uma parcela de 40% do syngas € reciclada novamente,
por iSso € necessario que o syngas reciclado passe por um compressor e um trocador de calor,
antes de ser introduzido novamente no concentrador C2.

A outra parcela de 60% do syngas segue para o stripper de CO, (C3), porém passa
novamente por uma valvula redutora de pressao e por um trocador de calor, porque o stripper
de CO, operaa 2,0 bar e 45 °C. Neste separador adiciona-se N, e separa-se o tail gas, ou gas
residual do processo, que é composto basicamente de CO, e N, e um pequeno percentua de
H.S. No separador C3 também ocorre o reciclo do syngas (15%), portanto o syngas reciclado
passa novamente por um compressor e um trocador de calor antes de ser reintroduzido
novamente no separador (C3). A outra parcela de syngas (85%) é enviada ao regenerador de
solvente (C4) onde ocorre a separacdo do H,S. O regenerador de solvente (C4) operaa 1,2 bar
e 60 °C, por isso novamente 0 syngas acido passa por uma vavula redutora de pressdo e um
trocador de calor antes de entrar no regenerador de solventes (C4), aém disso, é preciso
acrescentar vapor (4,8 bar/180 °C) neste separador juntamente com syngas. O H,S, o vapor e
um percentual de metanol saem na parte superior e 0 syngas limpo é reciclado novamente
para o absorvedor, onde € extraido no fluxo de syngas limpo.

Deve-se observar que o processo Rectisol € indicado para altas taxas de remocéo de H,S
e CO, (>99%), porém os processos de sintese (DME e metanol) que irdo ocorrer
posteriormente requerem a presenca de CO;, que funciona como um catalisador das reacoes,
portanto considera-se que somente um percentual do CO, deve ser removido. Assim, nesse
caso 0 processo deve ser calculado de forma coerente para a remocao de 100% do H.S e
remocao de apenas um percentual do CO,. A taxa de remocdo do CO, sera caculada de
acordo com as vazdes massi cas de entrada para cada caso.

A Tabela 4.8 mostra os parametros de operacdo do processo Rectisol e na Figura 4.19
s80 mostrados os parametros de eficiéncia de remocéo dos fluxos para a determinagdo dos
balangos de massa e energia do processo Rectisol. Na Figura 4.20 apresenta-se 0 esquema
geral do diagrama de fluxos desenvolvido no Aspen Plus™ para a limpeza a frio dos gases
com remocao dos gases &cidos através do processo Rectisol. A descricdo detalhada das

caracteristicas dos fluxos e dos blocos de operagdes unitérias séo mostrados no Anexo D.2.
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Tabela 4.8 — Parametros de operacdo do processo Rectisol.

Parémetro Unidade Valor Referéncia
Férmula quimica do solvente CH5OH
Temperatura de entrada no processo Rectisol °C -35 Koytsoumpa et al. (2015)
Pressdo de entrada bar 40 Sun e Smith (2013)
Taxa de reposicdo de CH;OH kmol/kmol 0,00094 Larson et al. (2006b)
Pressdo de injecdo do CH;OH bar 40 Larson et al. (2006b)
Perda de carga do syngas bar 1,0 Koytsoumpa et al. (2015)
Pressdo deinjecéo do N, bar 2,0 Larson et al. (2006b)
Energia térmica para aquecimento MJkg CO, removido  0,7234  Cormos (2012)
Consumo de energia térmica para resfriamento MJkg CO, removido 1,1139  Cormos (2012)
Consumo de energia elétrica MJkg CO, removido  0,1186  Cormos (2012)
CH,0 N,
Vazd0=0,00094 kmol/s Vaz80=0,04408 kmol/s

v v

Syngas sujo . Syngas limpo
1,0 kmol/s Processo R@Ct\SOl 0,74478 kmol/s

Separador g Separador g Separodor!f

Vaz80=0,12247 kmol/s Vazdo=0,08850 kmol/s Vazdo=0,04425 kmol/s

Composigdo: Composiggo: Composi¢do:

C0,=99,71% C0,=49,99% C0,=54,03%

H,5=0,18% H,5=0,14% H,S=44,27%

CH,0=0,11% CH,0=0,06% CH,0=1,70%

N,=49,81%

Figura 4.19 — Parametros cal culados para a determinacéo dos fluxos de massa e energia do

processo Rectisol (Adaptado de Larson et al., 2006a).

Na Figura 4.20 mostra-se 0 esquema gera do diagrama de fluxos desenvolvido no
Aspen Plus™ para a limpeza a frio do syngas acoplado com o processo Rectisol de remocéo
dos gases &cidos. Na Tabela A.7 apresenta-se uma descricdo detalhada dos blocos das

operacOes unitarias do processo Rectisol.
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Figura4.20 — Esguema do diagrama de fluxos realizado no Aspen Plus™ para o processo Rectisol pararemocgdo dos gases acidos.
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Os fluxos WC01CO2, WCOLTAIL e WCO01H2S sdo misturados no misturador
(WCSMIX01) paraformar o fluxo WCO2TAIL que € enviado para a unidade de oxidagdo do
H,S. O esguema do diagrama de fluxos desse caso é bastante similar ao apresentado
anteriormente para o processo de MDEA, porém antes da entrada do reator OXRSTCO1 o
fluxo WCO2TAIL passa por um trocador de calor (OXHEATO1) para elevacdo da sua
temperatura até 150 °C na saida (OX01TAIL). O consumo elétrico de auxiliares foi calculado
com dados de Meerman et al. (2011), como sendo igual a 0,135 MJKkg de H,S oxidado, e a
energia elétrica para a producéo de O, € igual a 0,85 MJkg O, (Zhu et al., 2016; Chakroun e
Ghoniem, 2015).

O fluxo OX010OXY G que representa o O, € comprimido no compressor OXCOM P01
até 10 bar (Turton et al., 2012). O fluxo OX020XYG entra no reator estequiométrico
OXRSTCO01, detal forma que € assumido gue 100% do H,S e 100% do metanol existentes no
gas residua de processo recuperado sdo oxidados para a formacéo de SO,, CO, e H,0O. O
reator opera a 2,0 bar e 1200°C (Turton et al., 2012). Os gases de exaustdo (OX01FLGS)
entram em um trocador de calor (OXHETS01) para a reducéo da sua temperatura e geragcéo de
vapor. A bomba (OXPUMPO1) bombeia H,O (OX02WATE) a 22 bar em contra-corrente,
gerando vapor na saida do trocador (OX01STEA). A temperatura de saida dos gases de
exaustdo (OX02FLGS) foi limitada a 160 °C, os quais sdo liberados na atmosfera através de
uma chaminé. O diagrama de fluxos da oxidac&o € mostrado na Figura 4.21. As configuractes

dos blocos das operacfes unitérias sdo detalhadas na Tabela A.8.
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Figura 4.21 — Diagrama de fluxos do Aspen Plus™ para o processo de oxidacéo do H,S.
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4.4.3 Limpeza a frio do syngas e remocao dos gases acidos

através do processo Rectisol para gaseificacdo em LA

Sera considerado que alimpeza afrio do syngas para a gaseificacdo em LA sera andloga
amostrada na secéo anterior (processo Rectisol para gaseificacdo em LFC), porém considera-
se que sera gerado vapor de média pressao (40 bar) no trocador de calor WCHETS01 durante
o resfriamento do syngas. Outra alteracdo diz respeito as perdas de carga, considera-se que as
perdas de carga do ciclone e do lavador de gases sdo respectivamente iguais a 0,5 bar e 1,0
bar (Wolf, 2004).

A energia requerida para a compressor do syngas depois do lavador de gases no
compressor WCCOMPO1 sera menor do gque a energia gasta no caso anterior, visto que a
pressdo de gaseificacdo do LA é 40 bar, contudo devido as perdas de carga do ciclone e do
lavador de gases a pressdo na entrada do processo Rectisol serda um pouco inferior a 40 bar.
Os blocos das operagOes unitarias do processo Rectisol para este caso, bem como o diagrama
de fluxos do Aspen Plus™ sdo andlogos aos apresentados na Figura 4.20, e além disso, os
parémetros de configuracdo dos blocos unitarios também serdo andlogos aos mostrados na
TabelaA.7.

A gaseificacdo em LA opera em uma faixa de temperatura maior do que a gaseificagéo
em LFC, resultando em menores vazdes de CO,, portanto na avaliagdo do processo Rectisol
de remocéo de CO,/H,S para a gaseificagdo em LA, em alguns casos anaisados a taxa de
remocao de CO, podera ser igual a 100%, e 0 mesmo sera emitido na chaminé no processo de

remocao.

4.4.4 Limpeza do syngas para gaseificacao em LA

O sistema de limpeza a seco redlizado por meio da manutencdo das elevadas
temperaturas do syngas ainda estad em desenvolvimento tecnoldgico, e diversas alternativas
tecnologicas tém sido testadas com sucesso em plantas piloto existentes mundo (Leibold et
al., 2008). Todavia, 0 maior entrave da utilizacdo desses dispositivos ainda € o elevado custo
de instalacdo e de operagdo. O outro grande empecilho esta relacionado a inexisténcia de
materiais e catalisadores que suportem altas temperaturas (Woolcock e Brown, 2013).
Portanto, considera-se neste trabalho que o sistema de limpeza a quente sera empregado
somente para a gaseificacéo de LA, em virtude das maiores temperaturas de operacdo, em
contraste com a gaseificagdo em LFC, a qual possui menores potenciais para a recuperacao da
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energia térmica do syngas, devido a suas menores temperaturas. A Figura 4.22 mostra a

configuracdo do sistema de limpeza a quente que sera simulado neste trabal ho.

Vapor
Craqueamento Fibras de Carvio ativado, dolomita,
com dolomita alumina/CSi carbonato de sédio e limonita
Syngas com Craqueamento Fi\trﬂo . Filtro para remogdo de dlealis,
impurezas dos alcatrdes ) cerdmico acido cloridrico e amodnia
Remogdo Remogdo )
de alcatrdes de particulas | Aqua Impurezas
) Membranas
Oxido de zinco poliméricas
Syngas com Syngas I_Co_ndi;m?m;to_l
: Dessulfurizagdo P Remogdo de CO, |
gases 4cidos Limpo I_do Syngas

Calor
H,S dissipado co,

Figura 4.22 — Esquema geral do sistema de limpeza a quente para gaseificagdo em LA
simulado neste trabal ho.

A dessulfurizagdo do syngas com atas temperaturas € redlizada através de adsorgéo
guimica com éxidos de metais (titénio, niquel ou zinco) que sdo regenerados por meio de
reacOes quimicas. O sorvente a base de ZnO é o principal candidato para ser usado em
reatores de leito fixo, LFB e/ou LFC para a remocédo de compostos de enxofre do syngas a
elevadas temperaturas, ja que ele é capaz de reduzir as concentrages de H,S até a 10 ppm.
Durante a regeneracao dos sorventes libera-se SO,, que pode ser usado no processamento de
H.SO,4 ou enxofre elementar no processo Claus. Leitos de O0xido de zinco (ZnO) operam em
uma temperatura otima de adsor¢cdo de 500 °C (Couling et al., 2011; Prakash, 2009;
Hamelinck e Faaij, 2001; Jothimurugesan e Gangwal, 1998).

O processo de captura do H,S é realizado em um reator de transporte (semelhante a um
reator de craqueamento catalitico em refinarias de petroleo) com regeneracéo do adsorventes
compostos por oxidos metalicos, conforme mostrado na Figura 4.23. O syngas € introduzido
no reator de dessulfurizagdo, entrando em contato com o ZnO, formando ZnS e H,O. Logo
em seguida, 0 syngas € enviado ao reator de regeneracdo onde o ZnS formado reage com o O,
adicionado, constituindo uma reagdo altamente exotérmica e com a formacgéo de ZnO e SO,
conforme mostrado nas Reacdes R4.7 e R4.8. Depois do processo de regeneracéo do sorvente,
0 Syngas volta novamente para o reator de admissdo, saindo pela parte superior do reator
isento de concentragdes de H,S, todavia antes de ser encaminhado para a proxima se¢do o
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syngas passa por um filtro para eliminar possiveis particulas de sorventes. As particulas
sblidas de sorventes (ZnO) devem ser separadas por um ciclone e enviadas para o reator de
dessulfurizacéo, onde ocorre o0 reaproveitamento do sorvente (Dou et al., 2012; Giuffrida et
al., 2010; Pan et al., 2005).

Oxigénio
< Sjigas mpo Filtro Ciclone
< Sorvente perdido

Dessulfurizador Regenerador
Reposigéo =500 °C T=750 °C
de sorvente ™| 2P=3%
Syngas & Q
com H,S
Oxigénio
Particulas de sorvente (Zn0)

Figura 4.23 — Reator de transporte para capturade H,S (Dou et al., 2012).

H,S +Zn0 - ZnS + H,0  AHg = 76,9 MJ/kmol (R4.7)

3 R4.8
ZnS + 502 - Zn0 + S0, AHp = 441,3 M]/kmol ( )

A performance dos Oxidos de metais, especialmente o ZnO, € limitada pelainstabilidade
térmica a altas temperaturas, e diminui consideravelmente com a desativagdo quimica e
formacdo de produtos indesgjaveis, tais como, o sulfato de zinco (ZnSO,4) que ndo pode ser
regenerado no processo, por isso, a operacdo desse sistema requer bastante precaucao para se
evitar aformacdo de ZnSO, (Reacles R4.9 e R4.10). Se essas reagdes ocorrerem no sistema o
H,S ndo sera adsorvido, porque a capacidade de adsor¢éo do sorvente é drasticamente
reduzida, e o material sblido formado funciona como um transportador de O, do regenerador

para o dessulfurizador, onde ocorrera a decomposicéo do ZnSO, em ZnS, com a consequente
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oxidacdo do syngas, por isso este processo € danoso para a remocdo de H,S (Song, 2003;
Jothimurugesan e Gangwal, 1998). Os parametros de operacdo do sistema de dessulfurizagéo
s80 mostrados na Tabela 4.9.

Zn0 + S0, + =0, - ZnS0, (R4.9)
2

ZnS + 20, - ZnS0, (R4.10)

Tabela 4.9 — Parametros de operacdo da unidade de dessulfurizagdo (Giuffridaet al., 2013;
Giuffridaet al., 2010).

Parémetros Unidade Valor
Taxa de remocéo de H,S do syngas % 99,0
Relacdo molar ZnO/ZnS - 1,0
Temperatura de entrada do reator de dessulfurizagdo °C 500
Pressdo na entrada no reator de dessulfurizagdo bar 35,0
Perda de sorvente % 0,1
Temperatura no reator de regeneracéo °C 750
Fracdo molar de O, no fluxo de regeneracéo % 4,0
Relacdo molar de ZnS/ZnO no sorvente regenerado - 0,1
Perda de carga ap6s o filtro de syngas % 3,0
Consumo de energia elétrica MJkg H,S 534

A remocao de CO, sera redlizada por membranas poliméricas, as quais podem ser
fabricadas em unidades modulares acoplavels, com éreas superficiais variaveis, que podem
ser incrementadas conforme a necessidade para proporcionar uma maior eficiéncia na
remocao de CO,. O transporte de gases ao longo de uma membrana polimérica € explicado
pelo mecanismo de difusdo. O fluxo gasoso € governado pela for¢as motrizes. gradientes de
pressdo, temperatura, concentracdo e forca eletromotiva, que estdo inter-relacionadas e
produzem um movimento dos gases através da criagdo de um gradiente em seu potencial

quimico. O fluxo (J) de um componente i é descrito por meio da Equacdo 4.16:

du; (4.16)
Ji=L; d_xl
Onde du;/dx é o gradiente do potencia quimico do componentei e L; € um coeficiente
de proporcionalidade, ligado ao somatério das forcas presente no fluxo. Se somente as forgas
geradas pel os gradientes de pressdo e concentracdo forem analisadas, o potencial quimico (1)

pode ser escrito como:
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d‘Lli = RTd ln(yici) + Uidp (417)

Onde R € a constante universal dos gases, T é a temperatura, y; € o coeficiente de
atividade que depende da atividade (a) e da concentragdo do componente i, ¢; é a
concentracdo molar (mol/mol) do componente i, v; é o volume molar do componentei ep éa
pressdo. Integrando a Equacgéo 4.16 com relacdo a concentracdo, pressdo e considerando a

pressdo de referénciaigual ap, e a pressdo de saturacdo igual a pisa, tem-se:

dp; = 1© + RTdIn(yic,) + RT( P ) (4.18)

isat

O esguema de andlise da separacdo de CO, através de modulos de membranas
poliméricas € mostrado na Figura 4.24. O syngas na aimentacdo € introduzido no modulo da
membrana com uma vazao Ue: € Uma pressao Pen: (tipicamente 50 bar) e se difunde ao longo
da membrana para o lado em que 0s gases sao permeados, 0 qua é mantido com uma pressao
menor (Pp). A espessura da membrana (t) € da ordem de micrémetros (um), mas as fibras sdo
fortes o suficiente para suportar fluxos com elevadas pressoes de entrada e sua deformacgéo é
considerada negligencidvel. O desempenho e eficiéncia das membranas poliméricas é baseado
nas condi¢oes de entrada do fluxo e nas especificagdes técnicas dos modul os (permeabilidade,
seletividade, didmetro, quantidade de fibras). O fluxo das espécies permeadas representado
pela Figura 4.24 é representado pela Equacéo 4.19.

Retorne do fluxo Camada porosa Gases permeodos
— P ooy S— —p

[ XK K [X X KA

SO e

PO 0.0,

R e e I e e e & =
=== - S0 0 0 0 0 0 8 0 8y (G0 0 0 0 8 0 8 8 0.8, C4 0 - i< )
fedssecesesesezese: saeiIETMI ccetsceceteseceteses, sesesenesenenetssesesssenesssose: isesetasesesessey

-« —T X, \uP = Ueit P —

CO, retido

Entrodo dos gases

KOO Camada porosa

Figura 4.24 — Processo de separacdo de membranas em fluxo contra-corrente (Prakash, 2009).

d(ux;)
dz

(4.19)

= _T[DONPi(pentxi - pperyi)

Onde u € a vazdo, x; € a concentracdo das espécies retidas, z € o comprimento da
membrana, Do € o didmetro da fibra, N € o nimero de fibras, P; € a permeabilidade da

membrana, Pex € a pressdo de entrada do syngas, pPper € a pressdo do gas permeado ey; é a
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fracgo molar do fluxo permeado na interface da membrana. Considera-se que as
permeabilidades s&o independentes da presséo e da concentragao.

Considera-se que a simulagdo da remocao de CO, serarealizada através de um bloco no
Aspen Plus™ denominado User Models, que possibilita a inclusdo das variaveis para a
remocdo do CO; através dos modul os de membranas. O codigo desenvolvido em Fortran para
a inclusdo no bloco DCUSERO01 foi baseado nas equacOes apresentadas em Couling et al.
(2011) e Prakash (2009) e é mostrado no Anexo B.

O bloco desenvolvido calcula a eficiéncia de remocédo de CO, para cada caso analisado,
com base nos parametros mostrados na Tabela 4.10. As membranas poliméricas possuem alta
seletividade e alta permeabilidade para o0 CO,, variando de 3650-9710 Barrer (Barrer é uma
unidade de permesabilidade equivalente a 10 cm® de O,). Os parametros adotados na

simulacdo permitem uma eficiéncia que varia entre 85 a 95% de remocéo de CO, do syngas.

Tabela 4.10 — Parmetros de projeto e operagdo dos modulos de membranas (Lock et al.,
2015; Couling et al., 2011; Prakash, 2009).

Parémetro Unidade Vaor
Pressdo de alimentacéo do fluxo de syngas bar 50,0
Temperatura de alimentacdo do fluxo de syngas °C 210
Queda de pressdo do fluxo permeado bar 50
Diémetro externo das membranas pm 200
Diémetro interno das membranas pm 80
NUmero de fibras por médulo - 108
Viscosidade do gés na entrada Pa.s 0,00002
Permeabilidade do CO, Barrer 3650

Na Figura 4.25 apresenta-se 0 esquema geral do diagrama de fluxos desenvolvido no
Aspen Plus™ para a limpeza a seco (quente) dos gases. A descricdo detahada das
caracteristicas dos fluxos e dos blocos de operacdes unitarias s8o mostrados no Anexo D.3. A

descricéo detalhada dos blocos das operacdes unitarias € mostrada na Tabela A.9.
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Figura 4.25 — Esgquema do diagrama de fluxos realizado no Aspen Plus™ para 0 processo de limpeza a quente do syngas para a gaseificacéo em LA.
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4.5 AREA 500: CONDICIONAMENTO DO SYNGAS

Diferentemente da gaseificacdo e da limpeza do syngas, os métodos de reforma jé sdo
conhecidos desde 1800 para a producdo de gases combustiveis provenientes de
hidrocarbonetos gasosos pesados para aguecimento e iluminacdo nas cidades, e logo em
seguida o processo foi bastante detalhado na literatura com aintrodugdo da sintese de Haber—
Bosch em 1909 para a producéo de NHj;, conforme mostrado na Reacdo R4.11, que se
constitui em uma reacdo quimica catalisada com ferro a uma pressdo de 250 bar e uma
temperatura de 450 °C (Héaring, 2008).

N, + 3H, = 2NH, AH? = —92,0 MJ/kmol (R4.11)

O N usado nesse processo € proveniente do ar atmosférico, ja o H, utilizado poder ser
obtido na reagcdo entre o CH,4, que € o principal constituinte do gas natural, e o vapor,

conforme mostrado através da Reagéo R4.12:

CH,+ H,0 = CO + 3H, AH? = +206,0 M] /kmol (R4.12)

A Reacdo R4.12, denominada de reforma a vapor € endotérmica e deve ser realizada em
um reator bastante extenso na presenca de um catalisador de niquel € uma tecnologia
amplamente desenvolvida para a producéo industrial de H,. Outra forma de se produzir H,
através do CH, é a partir da oxidacéo parcial (Reacdo R4.13) e dareforma autotérmica, que é

uma combinag&o entre a reforma a vapor a oxidacdo parcia (Liu et al., 2010).

1
CHy +50, = CO +2H, AH? = —36,0 MJ /kmol (R4.13)

Portanto, a reforma autotérmica é a reagcdo de gas natura ou hidrocarbonetos liquidos
para a producdo de syngas a atas pressdes e temperaturas. A reagcdo € exotérmica e
catalisadores metalicos s8o empregados. A reforma autotérmica também utiliza vapor, e a
plantainclui o reformador, reator de shift e purificacéo de H,. O reator de reforma autotérmica
€ muito mais compacto do que o reator de reforma a vapor. A Tabela 4.11 mostra os
parémetros de operacdo da reforma a vapor, reforma autotérmica e oxidacdo parcia. Neste
trabalho seréo avaliados dois tipos de processos para a reforma de hidrocarbonetos (CHa,

C,Hs e CyHg) presentes no syngas: reforma a vapor e oxidacdo parcia. Informaces
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adicionais sobre os processos de reforma a vapor, oxidagdo parcia e reforma autotérmica

podem ser obtidos em Liu et al., 2010 e Haring, 2008.

Tabela 4.11 — Parametros de operacdo dos processos de reforma a vapor e reforma
autotérmica (Tung, 2013; Eide e Bailey, 2005).

Pardmetros Unidade Reforma a vapor Reforma autotérmica Oxidagéo parcia

Tipo de catalisador - Niquel Niquel -

Presséo bar 1540 20-80 25-80

Temperatura °C 750-1000 900-1200 1150-1600

Reacéo - CH;+H,0 =CO+3H, CH;+%0, =CO+2H, CH,+%0, =CO+2H,
CH4+ H,0O = CO + 3H,

Entalpia MJkmol +206,0 Exotérmica -35,7

Relagdo H,/CO kmol/kmol 3,0-6,0 1,837 15-2,0

4.5.1 Reforma a vapor do syngas

Considera-se que os hidrocarbonetos restantes dos processo de limpeza serdo formados
por C;H,; e CoHg em pequenas concentragdes, e concentragbes maiores de CH4 Os
catalisadores usados nesse processo sd0 envenenados por compostos de enxofre, NH3z e
acalis, por isso é necessario realizar a remocao desses compostos nas etapas anteriores. O
reformador a vapor é um reator composto por varios tubos preenchidos com os catalisadores
metalicos de niquel. Uma fornalha, que queima gas natural ou outro tipo de combustivel,
fornece o calor necessario para as reacfes endotérmicas ocorrerem. O reator € mantido em
uma temperatura entre 500 e 900 °C, e com pressdes acimade 15 bar (Liu et al., 2010).

Embora a estequiometria evidencie que se utiliza 1 kmol de H,O por cada kmol de CH4
para a formacdo de 1 kmol de CO e 3 kmol de H,, na prética empregas-se maiores razfes
V apor/Carbono (S/C), tipicamente nafaixade 1,5 a 3,0, com afinalidade de se reduzir o risco
de deposicao de carbono na superficie dos catalisadores que ficam dentro dos tubos do reator.
O syngas que sai do reformador € resfriado até 350 °C, e em seguida é enviado a proxima
secdo (etapa de Shift) que faz o gjuste darelagdo molar H,/CO (Liu et al., 2010).

Neste trabalho serd considerado que a reforma a vapor sera aplicada tanto para os dois
processos de limpeza do syngas (MDEA/Rectisol) proveniente da gaseificagdo de LFC,
quanto para os dois processos de limpeza do syngas (Rectisol/remocdo a quente dos
contaminantes) provenientes da gaseificagdo em LA. Obviamente, que quanto maior for a

temperatura de gaseificacdo (gaseificacdo em LA), menor sera a concentracéo de CH,4, CoHy €
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C,He. Considera-se que o0 syngas vindo do sistema de limpeza passara por uma vavula
redutora de pressdo (SRVALVO01) para reducdo do pressdo do syngas para 15 bar que é a
pressdo de operacéo do reator de reforma (Asp, 2007). Em seguida, 0 syngas passa em um
trocador de calor (SRHEATO01) para o gjuste da temperatura do mesmo para 800 °C, que é a
temperatura de entrada requerida pel o reformador (SRRGIB01), que sera representado por um
reator de equilibrio de Gibbs para a realizacéo das reaces de reforma dos hidrocarbonetos
(ReacOes R4.12, R4.14 e R4.15). Serd considerado que a taxa de conversdo dos
hidrocarbonetos em CO e H, sera de 100%, e que arelacdo S/C seraigual a 3,0, ou sga, 3,0
kmol de H,O para cada kmol de carbono presente nos hidrocarbonetos, e a perda de carga do
reformador éigual a 1,0 bar (ReyesValleet al., 2013; Asp, 2007; Hamelinck, 2004).

C,H, + 2H,0 = 2C0 + 4H, AH? = +210,0 MJ/kmol ~ (R4.14)
C,He + 2H,0 = 2C0 + 5H, AHO = +378,7 MJ/kmol ~ (R4.15)

A energia térmica necessaria para atender os requisitos das reagcdes endotérmicas sera
contabilizado através da introducdo do fluxo SRO2HEAT, que deve vir da queima de um
combustivel em uma fornalha. A queima do combustivel ndo sera modelada neste trabalho,
determinou-se a energia térmica necessaria para a execucdo desse processo baseada nas
entalpias das reacOes quimicas e da energia térmica requerida para a execucdo do processo,
que éigua a2l kWy/MWy, do combustivel na entrada (Turpeinen et al., 2008).

A bomba SRPUMPOl bombeia H,O (SRO2WATE) para o trocador de calor
SRHEATO2, visando a geracdo de vapor, cuja energia térmica necesséria € representada pelo
fluxo SRO3HEAT. O vapor gerado (SROLSTEA) é enviado ao reator de reforma (SRRGIB01)
a 15 bar e 600 °C. O reator de reforma é configurado para operar em 800 °C e 15 bar (Asp,
2007). Na saida 0 syngas (SR0O3SY SR) passa por um trocador de calor (SRHEATO04) para
resfriamento até 350 °C no fluxo de saida (SR04SY SR) que é encaminhado para se¢do da
reacao de deslocamento gas—agua (secdo de Shift). A Figura 4.26 mostra o diagrama de fluxos
desenvolvido no Aspen Plus™ parareforma a vapor do syngas.

Como a temperatura de operacéo da gaseificacdo em LA é maior do que a temperatura
de operacdo em LFC, haver4d uma menor concentragdo de CH,4, CoHs € CoHg no syngas
produzido, o que é refletido na menor quantidade de energia necessaria para a conversao
desses compostos em H, e CO. De maneira geral, devido ao carater endotérmico das reacoes
de reforma a vapor, esse processo ira apresentar um consumo de energia térmica maior do que

a oxidagdo parcia, em decorréncia do cardter exotérmico das reacdes de conversdo dos

130



hidrocarbonetos. A oxidacdo parcia dos hidrocarbonetos libera parte da energia necesséaria
para a conducdo do préprio processo, entretanto ela apresenta um maior consumo de
eletricidade do que o processo de reforma a vapor. A Tabela A.10 mostra a descricao

detal hada dos blocos de operacdes unitarias empregados na reforma a vapor do syngas.
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Vem da segao de limpeza
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-

Figura 4.26 — Esquema do diagrama de fluxos realizado no Aspen Plus™ paraareformaa

vapor do syngas.

4.5.2 Oxidacéao parcial do syngas

A oxidagdo parcia de hidrocarbonetos € um processo que ndo envolve catalisadores,
gue é mais usada para hidrocarbonetos mais pesados, tais como, 6leos combustiveis de alto
peso molecular ou carvéo betuminoso. A oxidacdo parcia pode ser usada para a producdo de
syngas (CO e H,), conforme mostrado na Reagéo 4.13, todavia na oxidagdo parcia também
pode haver aformagdo de CO,, dependendo das condic¢des de presséo e temperatura do reator.
Normamente, o oxidagdo parcial é feita com O, puro, sendo que a reacdo é atamente
exotérmica e deve ser realizada em um reator de oxidagdo parcial, tendo como vantagens
maior producéo de H, e um menor consumo energético. N&o se utiliza catalisadores devido a
alta temperatura produzida na difusdo da chama, o que torna a fase gasosa mais homogénea.
S80 usados queimadores especiais desenvolvidos para garantir uma boa mistura e conversao
completado CH, em CO e H; (Liu et al., 2010; Haring, 2008).

Os reatores de oxidagdo parcial possuem temperaturas na faixa de 1000-1600 °C e
pressdes de 25-80 bar. A eficiéncia de producdo nas unidades de oxidagdo parcial é de 70—
90%. O reator de oxidagcdo parcia € mais compacto do que um reformador a vapor, mas
tipicamente € menos eficiente, porque as temperaturas exigem a queima de combustivel

auxiliar. A principal vantagem da oxidagdo parcial é que ela pode operar com qualquer tipo de
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combustivel, e a menor formagéo de NOy e SOy. O custo de capital da oxidacéo parcia € mais
elevado do que a reforma a vapor, e aém disso, pode haver problemas relacionados a
formagéo de fuligem e carbono ndo queimado (Liu et al., 2010; Amann et al., 2009).

Da mesma que o0 processo anterior de reforma a vapor considera-se que o processo de
oxidagdo parcia sera aplicado tanto para os dois processos de limpeza do syngas
(MDEA/Rectisol) proveniente da gaseificacéo de LFC, quanto para os dois processos de
limpeza do syngas (Rectisol/remocdo & quente dos contaminantes) provenientes da
gaseificacdo em LA. Neste trabalho sera considerado que se inclui uma quantidade de O,
igual a 0,6 kmol de O,/kmol de Carbono presente nos hidrocarbonetos e 0,15 kmol de
vapor/kmol de Carbono presente nos hidrocarbonetos (Hanika et al., 2011). A temperaturae a
pressdo do reator de oxidagdo parcial serdo iguais a 1300 °C e 30 bar, e a perda de carga do
reator € igual 0,5 bar (Reyes Valle et al., 2013; Hamelinck, 2004). A energia térmica liberada
nas reacdes de oxidacao é contabilizada pelo fluxo POO4HEAT.

Considera-se que 0 syngas que vem da se¢do de limpeza entra na vavula redutora de
presséo POVALVO01 para reducdo da pressdo do fluxo na saida (POO1SYPO) até 30 bar.
Logo em seguida, esse syngas entra no trocador de calor POHEATOL para aquecimento até
1300 °C no fluxo de saida (PO02SY PO). O oxigénio (PO010XYG) entra no compressor
POCOMPOL para compressao até 30 bar na sua saida PO020XY G, depois esse fluxo entrano
trocador de calor POHEATO02 para aquecimento até 1300 °C na saida (PO030XY G). O fluxo
de H,O (POO1WATE) entra na bomba POPUMPOL para bombeamento até 22 bar na saida
(POO2WATE), esse fluxo de H,O comprimida entra no trocador de calor POHEATO3 para a
geracao de vapor (POOLSTEA). Os fluxos de syngas (PO02SY PO), O, (PO030XY G) e vapor
(POOL1STEA) entram no reator de oxidacéo parcia (PORGIBO01) onde ocorrem as reagtes de
oxidacdo parcial (Reacdo R4.13) e as Reagdes R4.16 e R4.17. Considera-se que o reator de
oxidacdo parcial é ssmulado como sendo um reator de equilibrio de Gibbs (PORGIB01), que
calcula a composicéo dos produtos da oxidacdo parcia baseado na minimizagéo da energia
livre de Gibbs dos produtos, conforme as condi¢des de pressdo e temperatura fornecidas.
Considera-se que o processo tem uma eficiéncia de conversdo igual a 100% e perda de carga
do reator de oxidacdo parcia € de 0,5 bar (Hamelinck, 2004).

C,H, + 0, = 2C0 + 2H, AHO = —271,0 MJ /kmol (R4.16)

C,Hg + 0, = 2C0 + 3H, AH? = —348,0 M /kmol (R4.17)
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Considera-se que 0 consumo especifico de energia elétrica para a producdo de O, é
igual a 0,85 MJkg O, (Zhu et al., 2016; Chakroun e Ghoniem, 2015). O fluxo de syngas
depois da reforma (POO3SYPO) entra em um trocador de caor (POHEATO04) para o
resfriamento da temperatura até 350 °C na saida (PO04SYPO). A Figura 4.27 mostra o
diagrama de fluxos desenvolvido no Aspen Plus™ para a oxidagdo parcial do syngas, e a
descri¢do detalhada dos blocos de unidades de operacdo é mostradana Tabela A.11.

Para o primeiro caso analisado (gaseificagdo em LFC com limpeza dos gases atraves de
MDEA) haverd uma alteracdo no diagrama de fluxos da Figura 4.27. A pressao do fluxo que
sai do processo de limpeza de MDEA sera igua a 27,5 bar, isso exige que o bloco que
representa a valvula redutora de pressio sgja excluido, e em seu lugar sgaincluido um bloco
de compressor (POCOM P03) para compressao do syngas até 30 bar na saida (PO01SY PO), o
qual terd um consumo de eletricidade, representado pelo fluxo POO3ELEC (n& mostrado na
Figura 4.27).
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Figura 4.27 — Diagrama de fluxos realizado no Aspen Plus™ para o processo de oxidacéo

parcia do syngas.

4.5.3 Secao de Shift (reacdo de deslocamento gas-agua)

A secdo da reacéo de deslocamento gas-agua (water—gas shift reaction) € umaformada
por uma unidade que realiza uma reacdo quimica (Reacdo R4.18) usada para fazer o gjuste da
relacdo molar de H,/CO, que € indispensavel para a sintese catalitica dos combustiveis. Como

a gaseificacdo de biomassa, principalmente a gaseificacdo em LA, produz uma pequena vazao
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de H, no syngas em relagdo ao CO, deve-se converter parte desse CO em H; e CO; pela
adicdo de vapor. Esta reacdo é exotérmica, e é catalisada por catalisadores de ferro/cromo
(FesO,—Cr,03), cobre/zinco (CuO-ZnO) suportado por aumina (Al,O3) ou
cobalto/molibdénio (Co—-Mo) suportado em Al,O3 (Liu et al., 2010).

CO + H,0 = CO, + H, AHO = —41,0 MJ/kmol (R4.18)

O deslocamento do equilibrio é dependente da temperatura, sendo favorecido a baixa
temperatura para a direcdo dos reagentes com a formagdo de CO. Por este motivo, a reacéo
globa é geralmente divida em duas etapas. A primeira etapa opera em altas temperaturas
entre 350-550 °C, e converte amaior parte do volume de CO em CO, com umavelocidade de
reacdo rapida. A segunda etapa da reacdo opera a uma temperatura mais baixa entre 150-350
°C, necessdria para aumentar a taxa de conversdo da reacdo. Filtros de protecdo sdo instalados
para proteger os catalisadores, e isoladores sdo usados para manter a temperatura adta o
suficiente para prevenir a condensagéo da H,O. Basicamente existem dois tipos de plantas de
shift: sour shift e sweet shift. (Jeremy, 2012; Boyano et al., 2011).

A sour shift utiliza catalisadores de Co-Mo que sdo tolerantes a contaminagoes de
compostos de enxofre (H.S, COS, SO,), por isso este tipo de unidade é incluida antes da
secdo de limpeza e remocao dos contaminantes do syngas, conforme mostrado na Figura 4.28.
Além disso, caso o COS estgja presente no syngas ele € convertido dentro do reator de sour

shift, conforme mostrado na Reagcdo R4.19:

COS + H,0 = H,S + CO, (R4.19)

Sour_shift. Sour_shift Limpeza

Syngas vindo

da ggseificggao. Reator de alta Reator de baixa Remocdo de >
temperatura temperatura H,S e CO,

Figura 4.28 — Esquema de funcionamento da sour shift (Haldor Topsge, 2009).

As unidades de shift possuem um reduzido consumo de energia, aém disso, os
catalisadores usados na sour shift permitem uma operagdo com uma baixa taxa de injecéo de
vapor, 0 gque proporciona a operacdo com uma reduzida relagdo de Vapor/Mondxido de
Carbono (S/CO). O maior beneficio da utilizagdo de uma menor vazéo de vapor reside no fato
dareducdo globa do tamanho da planta: reducdo das dimensdes de reatores, vasos de pressao,
tubulacdes, etc. (Haldor Topsge, 2009).
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Alguns trabalhos enfocam a utilizacgo da sour shift para o gjuste da relacdo da relacéo
H,/CO do syngas para a producdo de combustiveis (Perales et al., 2011 e Tock et al., 2010),
porém esse ndo é o método mais usua. O tipo predominante de plantas para a readlizagdo da
reacdo de deslocamento gas-agua € o sweet shift, o qual sera simulado neste trabalho, porque
conforme observado anteriormente, a remocdo dos compostos de enxofre foi realizada na
secdo de limpeza, ou sgja, anteriormente a se¢do de shift.

Em reatores de sweet shift os compostos de enxofre do syngas devem ser removidos
previamente, conforme mostrado na Figura 4.29. Os reatores de sweet shift s8o mais baratos
do que os de sour shift, além disso, os catalisadores usados no processo de sweet shift também
possuem um menor custo, porque ndo precisam ser fabricados com metais nobres, sendo
possivel a utilizagdo de catalisadores de ferro (para atas temperaturas) ou cobre (para baixas

temperaturas), 0s quais ndo séo tolerantes a compostos de enxofre (Haldor Topsage, 2009).

Limpeza Sour_shift Sour_shift

Syngas vindo

da ggseiﬁc@;ﬁo. Remogdo de Reator de alta Reator de baixa >
H,S e CO, temperatura temperatura

Figura4.29 — Esquema de funcionamento da sweet shift (Haldor Topsge, 2009).

A reacdo de deslocamento gas—agua € limitada pelo equilibrio, portanto a concentracéo
de CO no syngas apOs a reagcdo depende da composicdo do syngas na entrada e da
temperatura. Portanto, a constante de equilibrio descrita nas Equagtes 4.20 e 4.21 é uma
funcdo exclusivamente da temperatura, sendo que a pressdo nao influencia no seu calculo
(Trop et al., 2014; Jeremy, 2012; Clausen, 2011; Liu et al., 2010).

_C0;-Hy (4.20)
P~ C0-H,0
exp(—4,3701 + 4604 /t[K]) T =250°C
K, ={ exp(—4,2939 + 4546/t[K]) T = 440 °C (4.21)

exp(=3,67 + 3971/¢[K]) T =750 — 1050 °C

A uma dada temperatura, para a obtencdo de uma maior conversdo de CO, uma maior
guantidade de vapor deve ser adicionada. Em reatores de sweet shift industriais adiciona-se
vapor, de tal maneira que a relagdo molar S/CO varia entre 2,0-3,0. Todavia, para se
conseguir atingir uma baixa taxa de CO ndo reagido na reacdo deve-se aumentar a relacdo
S/CO, conforme mostrado na Figura 4.30 (Jeremy, 2012). Cada tipo de processo de conversao

do syngas para a producdo de um determinado tipo de combustivel possui uma condi¢do
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otima da composi¢éo do syngas, dada em funcéo darelacdo molar Ho/CO: metanol e Liquidos
FT relagdo molar H,/CO=2,05 (Tijmensen et al., 2002; Trop et al., 2014) e DME relagéo
molar H,/CO=1,00 (Clausen, 2011).
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Figura 4.30 — Efeito darelacéo S/CO e temperatura na taxa de CO néo reagido para
composi ¢des tipicas do syngas (Jeremy, 2012)

Portanto, os requerimentos energéticos da secdo de shift sdo diferentes para cada um dos
combustiveis produzidos. A aplicacéo da secdo de shift sera desnecessaria em alguns casos
especificos, nos quais a gaseificagdo foi realizada com O, e vapor, visto que a reacdo de
deslocamento gas—agua foi potencializada durante o processo de gaseificacdo devido a
introducdo de vapor. Considera-se que o diagrama de fluxos desse processo foi realizado
conforme proposto por Boyano et al. (2011) e Jeremy (2012). O sistema € formado por dois
reatores de equilibrio, um para simular a primeira etapa da reacdo de shift (alta temperatura), e
outro reator para simular a segunda etapa da reagdo de shift (baixa temperatura). O syngas
vindo da reforma a vapor e/ou oxidagdo parcia entra na védvula redutora de pressdo
(SHVALVO01), para reducdo da pressdo de 29,0 bar para 20,0 bar no fluxo de saida
(SHO1SY SH). Em seguida esse fluxo de syngas entra no reator de equilibrio SHREQUO1
onde ocorre a primeira etapa da reacéo de shift. Os parametros de operacéo desse reator séo
20 bar e 350 °C (Boyano €t al., 2011).

O fluxo de H,O (SHO2WATE) é bombeado pela bomba SHPUMPO1 até 22 bar, e esse
fluxo entra no trocador de calor SHHEATO1 para geracéo de vapor (SHOLSTEA) com 350 °C
na saida, o qual € introduzido no reator de equilibrio (SHREQUOL). Na saida do reator o

syngas (SHO2SY SH) é resfriado até 200 °C por meio do trocador de calor (SHHEAT02). O
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fluxo de syngas resfriado (SHO3SY SH) entra no segundo reator de equilibrio (SHREQUO2)
para a realizacdo da segunda etapa da reacdo de shift. Os parametros de operacao desse reator
de equilibrio sdo 200 °C e 20 bar (Boyano et al., 2011). O fluxo de syngas com a relagéo
molar de H,/CO gustada (SHO4SYSH) segue para a secdo de sintese, mostrada
posteriormente. Os fluxos SHO2HEAT e SHO4HEAT representam a energia térmica liberada
na secdo de shift, porque a reacdo € exotérmica. De maneira geral, esta secdo ird ter um
pequeno consumo de eletricidade na bomba, e geracdo de energia térmica devido a liberacéo
de energia da reacdo de shift. O diagrama de fluxos desenvolvido no Aspen Plus™ para a
secdo de shift € mostrado na Figura 4.31. Os parametros de operacdo e a descricdo detalhada

dos blocos das operacdes unitarias da secéo de shift sdo mostrados na Tabela A.12.
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Figura 4.31 — Diagrama de fluxos do Aspen Plus™ para se¢do de shift.

4.6 AREA 600: SINTESE DE COMBUSTIVEIS LIQUIDOS

Neste trabalho ser& considerado a producéo de trés combustiveis diferentes. metanol,
dimetil éter (DME) e Liquidos Fischer—Tropsch (LFT), porém em cen&rios exclusivos
(individuais), mutuamente excludentes, ou sga, no primeiro cen&rio considera-se somente a
producdo de metanol, no segundo cenario apenas a producdo de DME e no terceiro cenario
exclusivamente a producéo de LFT. Os trés processos de producdo de combustiveis sdo
formados por unidades similares, formadas pela compressdo do syngas, aguecimento, reacéo
de sintese em um reator de equilibrio, resfriamento do combustivel produzido junto com o
syngas ndo reagido, evaporacdo parcial (separacdo flash) e separacéo da fracdo liquida
remanescente em um separador de componentes, conforme mostrado na Figura 4.32. Além
disso, ser4 considerado que 50% do syngas vindo da secéo de shift € enviado para seg¢éo de
sintese, e 50% do syngas segue para a se¢do de geracdo de calor e eetricidade (cogeragéo),

conforme mostrado na Figura 4.32.
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Figura4.32 — Esgquema gera do processo de sintese de combustiveis liquidos e geracéo de

energia (cogeragdo) através do reciclo do syngas ndo reagido.

Os diagramas de fluxo serdo similares, porém os parametros de operacdo (presséo e
temperatura) de cada cenario sdo diferentes. Podem ser empregados diversos tipos de reatores
para a producdo desses combustiveis (reatores de leito fixo, de leito fluidizado, de fase
liquida, de leito de lama, etc.). No ultimo estégio do processo de sintese, 0 gas ndo reagido
(off gas), que é emitido juntamente com o combustivel produzido no mesmo fluxo, deve ser
separado e novamente reciclado no inicio do processo. Este esquema de configuragdo do
diagrama de fluxos empregado visa a maxima conversdo do syngas em combustiveis (full
conversion mode). Existe uma outra configuragéo oposta a esta que visa a maxima geracéo de
poténcia, nesse tipo de esgquema o syngas ndo reagido é enviado diretamente para a combustéo

em umaturbina a gés para a geragdo de €l etricidade (once through mode).

4.6.1 Sintese de metanol

O aumento da concentragdo de metanol na gasolina aumenta a octanagem da mesma,
permitindo que os motores possam operar com altas taxas de compressao, contribuindo assim
para 0 aumento da eficiéncia térmica e reducdo do consumo de combustivel, aém disso, as
emissdes de CO e hidrocarbonetos séo reduzidas em média 30%, porém as emissdes de NOy
aumentam em torno de 10% (Yanju et al., 2008). Entretanto, as maiores desvantagens
associadas a producéo, distribui¢cdo e uso do metanol sdo: altos custos de investimento, baixo
PCl se comparado gasolina e etanol, ata toxicidade e elevado potencial de corrosdo (Caula,
2011).

A sintese de metanol envolve a utilizacdo de catalisadores adequados de modo a se
obter uma maior seletividade e converséo do syngas no produto principal. Um dos
catalisadores comercialmente disponiveis para a producdo de metanol é o Cu/ZnO. Além
disso, a composicaéo do syngas, a pressao e a temperatura do reator s0 0s parametros mais
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importantes da sintese de metanol, a fim de se assegurar a melhor seletividade e eficiéncia de
conversao do syngas em metanol (Trop et al., 2014). A Tabela 4.12 apresenta as faixas de

operacao para diversos tipos de catalisadores usados na sintese de metanol.

Tabela4.12 — Catalisadores heterogéneos para a sintese do metanol (Lee, 1990).

Tipo de processo Catalisador Temperatura (°C)  Pressdo (bar)
Nissui—Topsge CuO-ZnO-Cr,04 230-260 100-150
Basf CuO-ZnO-Al,04 200-350 50-250
ICI CuO-ZnO-Al,04 220-280 50-100
Lurgi CuO-ZnO 230-250 40-50
Mitsubishi Gas Chemical CuO—ZnO-Al,04 250-275 50-120

Aproximadamente 0,3% do metanol produzido reage para formar produtos secundéarios
como o DME, formaldeidos ou alcodis superiores. As reagdes de formagdo do metanol sdo
exotérmicas (Reagdes R4.20 e R4.21), produzindo uma reducdo considerdvel no volume
molar dos reagentes. As reacoes de formacdo do metanol sdo exotérmicas, portanto o
equilibrio quimico é favorecido para elevadas pressoes e menores temperaturas (Clark et al.,
2007; Hamelinck e Faaij, 2001).

CO + 2H, = CH;0H AH? = —=90,7 MJ/kmol ~ (R4.20)
CO, + 3H, = CH;0H + H,0 AH? = —49,5 MJ/kmol ~ (R4.21)

Para melhorar a eficiéncia de produgdo de metanol a concentracéo de H,, CO e CO,
devem ser otimizadas (Equacéo 4.22) e a concentracdo de materiais inertes (N2, CHg, Oy, €tc.)

deve ser minimizada.

H, — CO
R= Cg+—6022 =2 (4.22)

A estequiometria das ReagOes R4.20 e R4.21 é satisfeita quando o valor de R é no
minimo igual a 2,03. Durante a sintese ocorre a acumulagdo de H, no looping de reciclagem,
por isso o indice de reciclagem do syngas deve ser igual a 3 a 4 vezes (Hamelinck e Faaij,
2001).

Os reatores de fase gasosa s&o limitados a cerca de 16% de CO no fluxo de entrada, a
fim de limitar a conversdo por cada passagem do gas, para evitar o aguecimento do reator e a
desativacéo dos catalisadores (Figura 4.33). Os reatores de sintese de metanol operam com
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temperaturas de 200—300 °C e pressdes de 50-100 °C. Somente uma porc¢ao de CO no syngas
de entrada é convertida em metanol em uma passagem através do reator, por iSso 0 syngas néo
reagido deve ser reciclado com uma taxa de reciclagem em torno de 2,3 a 6,0. O metanol
bruto produzido é resfriado até cerca de 30 °C e enviado a uma coluna de destilacdo para
extragdo dos varios subprodutos produtos produzidos: acoodis (etanol, propanol, écool
isopropilico, butanol, propileno glicol, etc.), H,O, DME, etc. A purificacdo é obtida na
destilaco de varios estégios, cujos requerimentos energéticos variam de acordo com a pureza
final do metanol (Clausen, 2011; Asp, 2007; Barrafion, 2006).

Gés residual
n -

Compressor da
recirculagdo

Syngas

Reator de sintese metanol

Coluna de
separagdo

Condensador

Agquecimento

Compressor
do syngas

Trocador de calor

Trocador de calor

Metanol

Figura 4.33 — Processo de producéo do metanol com recirculacéo (Clausen, 2011).

Em processos industrias a separacdo pode ser redlizada usando 3 ou 4 colunas de
destilacdo. A primeira coluna € usada para a separacdo de compostos voléteis (CO, CO,, CH,4
e DME). Somente H,O e etanol sdo deixados para a remocdo apds a primeira coluna.
Geralmente usa-se 2 colunas, uma para extracéo da H,O e outra para a separacéo do etanol.
Devido as propriedades similares do metanol e do etanol eles fazem uma mistura azeotropica
gue ndo se separa por diferencas de temperaturas, portanto usa-se substancias organicas para o
sequestro do etanol, restando apenas 0 metanol (Trop et al., 2014).

Neste trabalho considera-se que o syngas vindo da secéo de shift entra divisor de fluxos
(MESPLTO1) que faz a divisdo igualitaria dos fluxos de syngas. O fluxo de syngas
MEOL1SYNG vai para a secéo de cogeracdo. O fluxo de syngas MEO2SYNG segue para a
sintese de metanol, entrando primeiramente em um misturador (MESMIX01), que faz a
mistura com o fluxo de syngas ndo reagido no processo de sintese e que € reciclado
(ME10SYNG).
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O compressor centrifugo (MECOMPO1) realiza a compressao do fluxo MEO3SY NG até
90 bar (Hamelinck, 2004) no fluxo de saida (MEO4SYNG). A detricidade consumida pelo
compressor é representada pelo fluxo MEOLELEC. Em seguida, o syngas entra em um
trocador de calor (MEHEATO1) para resfriamento até a temperatura de 250 °C, que € a
temperatura do reator de sintese do metanol (Hamelinck, 2004), e o caor dissipado é
representado pelo fluxo MEOIHEAT. O fluxo de syngas MEOSSYNG entra no reator de
equilibrio de Gibbs (MERGIBO01) onde ocorre a sintese do metanol, o qual opera a 90 bar e
250 °C. O fluxo MEO2HEAT representa a energia térmica liberada no processo de sintese, ja
gue o processo é exotérmico. Na saida do reator o fluxo MEOLIMEOH contém metanol na fase
gasosa e gases ndo reagidos no processo e vapor. Esse fluxo entra em um trocador de calor
MEHEATO2 para resfriamento até 30 °C na saida (MEO2MEOH), com liberagdo de calor
(MEO3HEAT). O fluxo MEO2MEOH entra em um separador flash, que opera a 30 °C e 10
bar, para a realizacdo da primeira etapa de separacdo, cuja funcdo € a extragao da fase liquida
de metanol e da fase gasosa, que contém gases ndo reagidos.

A fase gasosa contém gases residuais, tais como, H,O, H,, CO, CO,, além de DME,
etanol e metanol na fase de vapor, 0s quais ndo séo separado no flash. O fluxo MEOGSY NG
passa por uma valvula redutora de presséo (MEVALV01) para reducdo da pressdo até 1,0 bar
na saida (MEO7SYNG). O fluxo de gases entra em um trocador de calor (MEHEATO3) para
aguecimento até 60 °C, com o objetivo de ser introduzido em uma coluna separadora. Esse
processo simula a extragdo do fluxo de metanol vaporizado, agua e uma pequena fragcéo de
componentes volateis do syngas em um separador de componentes (MESEPCO01). Os
componentes mais volaeis (ME10OSYNG) sdo recirculados de volta ao misturador
MESMIXO01. Considera-se que a taxa de recirculagdo é igual a 95% do syngas, visando o
aumento dataxa de conversdo do syngas em metanol (Trop et al., 2014).

O outro fluxo (MEO9SYNG) que sai do separador MESEPCO1 segue para outro
separador (MESEPC02) que faz ajuncéo entre o fluxo de metanol liquido (MEO3MEOH) que
foi extraido no separador flash (MEFLSHOL) e os fluxos de metanol separado do fluxo
MEQ9SY NG, dando origem ao fluxo fina de metanol MEOAMEOH. O fluxo ME11SYNG é
combinado com os 50% de syngas separado no inicio (MEOLSYNG) e segue para a
cogeracdo. Considera-se que a energia térmica gasta para a purificagdo do metanol é igua a
0,51 MJkg (Clausen, 2011). A Figura 4.34 mostra o diagrama de fluxos desenvolvido no
Aspen Plus™ para a producdo de metanol e a Tabela A.13 mostra a descricéo dos blocos das

unidades de operacdo unitarias em detal hes.
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Figura4.34 — Diagrama de fluxos desenvolvido no Aspen Plus™ para a simulagéo da sintese de metanol.
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4.6.2 Sintese de DME

O DME é produzido por desidratacdo de CH3OH ou entdo diretamente através do
syngas (Reagdo R4.22).

AH, + 2C0 = CH;0CH; + H,0 ~ AH? = —205,0 MJ/kmol  (R4.22)

O processo de producdo de DME é€ bastante similar a0 do metanol, inclusive durante a
producdo do metanol, uma pequena quantidade de DME € formada. Entretanto, os
catalisadores utilizados e as condicdes de operacdo sdo do processo de sintese do DME séo
diferentes. Conforme, mostrado anteriormente, a condi¢éo étima de operacéo para a relacéo
molar de H,/CO para asintese de DME éigua a1,0.

Neste trabalho considera-se que o diagrama de fluxos da producdo de DME é similar ao
desenvolvido para a sintese de metanol, com algumas pequenas modificagdes. O syngas vindo
da secdo de shift é divido no divisor de fluxos DMSPLTO1, sem que 50% vai diretamente
para a cogeracdo (DMO1SYNG) e 50% segue para a sintese de DME (DMO02SYNG). O
compressor comprime o0 syngas (DMO3SYNG) até 60 bar na saida (DMO4SYNG),
consumindo eletricidade (DMO1ELEC). O fluxo de syngas (DMO4SYNG) precisa ser
resfriado até 260 °C antes de entrar no reator de sintese (DMO5SYNG). As reacOes de
producdo do DME s&o realizadas em um reator de equilibrio de Gibbs (DMRGIBO0L1), de tal
forma que, como o processo € exotérmico libera-se calor (DM0O2HEAT). O fluxo DMO1DME
possui DME na fase gasosa, juntamente gases ndo reagidos no processo de sintese, 0s quais
devem ser separados do DME e recirculados. Em seguida, o fluxo DMEO1IDME vai passar
sucessivamente por dois trocadores de calor (DMHEAT02 e DMHEATO03). A diferenca entre
0 metanol e 0 DME é que a separacdo do DME ocorre a-35 °C (Clausen, 2011).

Em relacdo a volatilidade, ressalta-se que 0 metanol possui ponto de ebulicdo de 64 °C a
1 bar. Quando comparado ao etanol hidratado combustivel (ponto de ebulicdo de 77°C a 1
bar), por exemplo, verifica-se que 0 metanol é mais volétil. Por sua vez, o ponto de ebulicéo
do DME é de -25 °C, o que faz com gue este possa ser liquefeito na temperatura ambiente. O
trocador de calor DMHEATO2 resfria os componentes gasosos (DM02DME) até 5 °C, e o
segundo trocador de calor DMHEATO3 resfria os componentes gasosos (DM0O3DME) até -35
°C. Em seguida, o fluxo DMO3DME entra em um evaporador flash, que faz a separacéo da
fase liguida (DMO4DME) da fase gasosa (DMO6SY NG).

O fluxo DMO6SYNG entra em uma valvula redutora de presséo (DMVALVO01) para
reducdo da pressdo até 6 bar na saida (DMO7SY NG). Em seguida, esse fluxo é aguecido no
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trocador de calor DMHEATO04, através de um fluxo de calor (DMO5HEAT). Os componentes
mais volateis (DM09SY NG) sdo extraidos na coluna de separacéo DM SEPCO01, e uma parcela
de gas contendo DME e vapor seguem para outra coluna (DMSEPC02). No separador de
componentes DMSEPCO02 adicionase o fluxo de DME liquido, o qual foi extraido
anteriormente no separador flash, resultando no fluxo de DME liquido DMO6DME, e no
fluxo de syngas DM 12SY NG.

O fluxo de syngas DM12SYNG é enviado ao separador simples DM SEPCO03 que
recicla 95% do syngas, enviando o0 syngas remanescente para a cogeragcdo (DM13SYNG). O
fluxo de syngas ndo reagido no processo (DM 13SYNG) é combinado com o fluxo contendo
50% do syngas separado no inicio (DMO01SYNG) em um misturador de fluxos (DM SMIX03)
e enviado a secdo de cogeracdo (DM14SYNG). Os fluxos de syngas ndo reagidos que séo
recirculados no processo (DM0O9SYNG e DM10SYNG) sdo combinados em um misturador
de fluxos (DMSMIX02) e enviados novamente ao misturador de fluxos DMSMIX01. O
diagrama de fluxos do processo de producéo de DME é mostrado na Figura 4.35. A Tabela
A.14 mostra a descricdo detalhada dos blocos das unidades de operagéo unitérias do processo
de producdo de DME. Considera-se que a energia térmica consumida para a destilacdo do
DME éigual a1,10 MJkg (Clausen, 2011).
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Figura4.35 — Diagrama de fluxos desenvolvido no Aspen Plus™ para a simulagdo da sintese de DME.
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4.6.3 Liquidos Fischer—Tropsch (FT)

A secdo de Liquidos Fischer-Tropsch (LFT) converte o syngas para alcanos lineares e
1-alceno. O processo consiste em um reator de FT, trocadores de calor, separador flash e
colunas para a purificagdo do produto produzido. Durante a reacéo de FT aproximadamente
20% da energia quimica € convertida em calor, que pode ser recuperado. Este calor pode ser
recuperado para a geragdo de vapor de baixaimédia pressdo. A principal reacdo de FT é
catalisada por ferro, ruténio ou cobalto (Meerman et al., 2011).

O processo de FT da origem a uma mistura de hidrocarbonetos que véo desde
compostos com um &omo de carbono como o CH,4, até grandes cadeias de hidrocarbonetos
como gasolina, diesel ou hidrocarbonetos mais pesados. Na verdade ndo € possivel produzir
somente um composto, por isso os produtos da sintese FT s&o geralmente referidos como
Liquidos Fischer-Tropsch (LFT), porque na reaidade forma-se uma mistura diversa de
compostos. O resultado € uma mistura de hidrocarbonetos com uma composi¢ao que pode ser
descrita pela distribuicdo estatistica de Anderson—Schulz—Flory (Meerman et al., 2011; Ng,
2011; Swanson et al., 2010; Tijmensen et al., 2002). Os produtos produzidos séo descritos
através da Reagcdo R4.23. A fracdo molar dos componentes é dada atraves da Equacéo 4.23:

(2n + DH, + nCO = CyHypyy + nH,0 (R4.23)

W, =a™" (1 - a)’n (4.23)

O vaor de a é incrementado com altas temperaturas, baixas pressoes e baixa relacéo
molar H,/CO, ou entdo a utilizacdo de catalisadores de ruténio e cobato ao invés de ferro
(Leibbrandt et al., 2013); Kreutz et al., 2008; Boerrigter, 2006). A maxima producdo de
gasolina é atingida para a=0,76; e a maxima producéo de diesel é atingida para «=0,88, mas
para esses valores de a grandes quantidades de alcenos séo produzidos. Os valores da fragéo
molar dos componentes produzidos para a=0,76 e a=0,88 sdo mostrados na Tabela 4.13.

Considera-se que ndo havera reciclo do syngas no sistema, 0 que se denominada de
sistema “once through” porque o gas combustivel produzido na sintese FT (off gas) sera
enviado para a cogeragcdo. Devido ao elevado custo de catalisadores de cobalto, ruténio e
niquel sera considerado a utilizacdo de catalisadores de ferro, o que se reflete na escolha das
condicdes de operacdo e formacdo dos produtos da sintese FT. Os reatores de FT mais
avancados leito fixo ou leito de lama podem ser usados tanto na opcdo de um passo sem
recirculagdo (once through) como na opgdo com reciclo do syngas.
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Tabela 4.13 — Fragdo molar de hidrocarbonetos produzida na sintese FT para a=0,76

(maximizagdo da producéo gasolina) e «=0,88 (maximizacdo da producéo de diesel).

Reacdo quimica W, (@=0,76) Wn («=0,88) Produto produzido
1C0 + 3H, = CH, + 1H,0 0,057600 0,014400 Gés
2C0 + 5H, = C,Hg + 2H,0 0087552  0,025344 Gas
3C0 + 7H, = C3Hg + 3H,0 0,029809  0,033454 Gas
4CO + 9H, = C,H,, + 4H,0 0101140  0,039253 Gas
5C0 + 11H, = CsH,, + 5H,0 0,096083 0,043178 Gasolina
6C0 + 13H, = CgHy14 + 6H,0 0087628  0,045596 Gasolina
7C0 + 15H, = C7Hy6 + 7TH0 0077697  0,046812 Gasolina
8C0 + 17H, = (gH,g + 8H,0 0067485  0,047079 Gasolina
9C0 + 19H, = CoHyo + 9H,0 0057700  0,046609 Gasolina
10€0 + 21H; = CyoHz, + 10H,0 0048724  0,045573 Gasolina
11C0 + 23H, = (11Hy4 + 11H,0 0,040733 0,044115 Gasolina
12C0 + 25H, = (1,Hy6 + 12H,0 0033772  0,042350 Diesel
13C0 + 27H, = Cy3Hyg + 13H,0 0027805  0,040374 Diesd
14C0 + 29H, = C14H3 + 14H,0 0022758  0,038262 Diesel
15C0 + 31H, = (y5H3; + 15H,0 0018531  0,036075 Diesel
16C0 + 33H, = CygH34 + 16H,0 0015023  0,033863 Diesel
17C0 + 35H; = (y7Hz6 + 17H,0 0012131  0,031662 Diesel
18C0 + 37H, = C1gH3g + 18H,0 0009762  0,029501 Diesel
19C0 + 39H, = Cy9H, + 19H,0 0,007831 0,027403 Diesel
20C0 + 41H; = CyoHyy + 20H,0 0006265  0,025384 Diesel
21C0 + 43H, = Cy1Hyy + 21H,0 0004999  0,023455 Ceras leves
22C0 + 45H; = CyHye + 22H,0 0003980  0,021623 Cerasleves
23C0 + 47H, = Cy3H,ug + 23H,0 0003163  0,019893 Cerasleves
24C0 + 49H,; = Cy4Hs + 24H,0 0002508  0,018267 Ceras leves
25C0 + 51H, = Cy5Hs; + 25H,0 0,001986 0,016745 Ceras leves
26C0 + 53H; = (yeHsy + 26H,0 0001569  0,015325 Cerasleves
27C0 + 55H; = (y7Hse + 27H,0 0001239  0,014005 Cerasleves
28C0 + 57H; = (pgHsg + 28H,0 0000976  0,012781 Cerasleves
29C0 + 59H; = Cy9Hgo + 29H,0 0000768  0,011649 Cerasleves
30C0 + 61H, = C39Hg, + 30H,0 0,000604  0,010604 Cerasleves

147



Os processos de producédo de gasolina e diesdl sdo anadlogos, portanto o diagrama de
fluxos de ambos 0s processos € 0 mesmo, a Unica ateragdo é em relagdo aos valores de
probabilidade de crescimento da cadeia de hidrocarbonetos (a), que depende da razéo de
propagacao e da razéo de terminacdo. Os valores de a para a producdo de fracdes de gasolina
e diesel sdo mostrados na Tabela 4.13. Considera-se que 50% do syngas (FTO1SYNG) vindo
da secéo de shift é enviado a secéo de cogeracdo e 50% (FT02SY NG) segue para asintese FT.
O syngas (FTO2SYNG) deve ser comprimido até 25 bar pelo compressor FTCOMPO1, que
consome energia elétrica (FTOLELEC). Em seguida, o syngas (FTO3SYNG) é resfriado até
220 °C (FTO4SYNG) pelo trocador de calor FTHEATOL, com liberacdo de energia térmica
(FTO1IHEAT). O syngas entra no reator estequiométrico FTRSTCOL onde ocorrem as reacoes
de sintese de hidrocarbonetos mostradas na Tabela 4.13. O processo é exotérmico liberando
em média 165 MJkmol de produto FT produzido (FTO2HEAT). O fluxo FTO1FTL na saida
do reator FTRSTCOL1 é composto por uma mistura de hidrocarbonetos que estdo na fase
gasosa e syngas nao reagido, portanto é preciso reduzir a temperatura do fluxo para que
ocorra a separacdo da fracéo dos componentes na purificagéo. O fluxo FTOLFTL entraem um
trocador de calor para resfriamento até 20 °C, logo o fluxo FTO2FTL passa por uma vavula
redutora de presséo (FTVALVO01) parareducéo da pressdo até a pressdo atmosférica

O fluxo FTO3FTL entra em um separador flash para separacéo das fragdes liquidas e
gasosas. O fluxo FTO4FTL contém syngas néo reagido, a fragcdo gasosa produzida na sintese
FT que é volétil e foi separada no separador flash e vapor. O vapor é condensado na coluna
FTSEPCOL, e os gases volatilizados (FTO20FGS) na coluna sdo combinados no misturador
de fluxos FTSMIX01 para formar o fluxo FTO5SY NG, que segue para a cogeragao. A fragdo
liquida resultante (FTOSFTL) € separada em uma série de colunas separadoras FTSEPCO02,
FTSEPCO3 e FTSEPC04 que simulam o fracionamento dos hidrocarbonetos.

O separador de componentes FTSEPC02 separa a Ultima fragdo de gases combustivels
(FTO1OFGS) que foram extraidos juntamente com os hidrocarbonetos liquidos (FTO5FTL),
restando apenas liquidos (FTO6FTL). A fracdo correspondente a gasolina/querosene (Cs—Cyy),
representada pelo fluxo FTO1GASL é extraida no separador de componentes FTSEPCO03. A
fragdo correspondente ao diesel (C1—Cy), representado pelo fluxo FTOLDIES é extraida no
separador de componentes FTSEPC04. O dltimo fluxo extraido corresponde aos
hidrocarbonetos de cadeialonga (C,1—Caso), representado pelo fluxo FTOIWAXE, que também
€ extraido no separador de componentes FTSEPC04. Considera-se que a energia térmica
consumida para a destilacdo das fragdes de hidrocarbonetos é igual a 1,95 MJkg (Horiuchi et
al., 2006).

148



Goras.

FTSEPCO4

FTO7FTL

FTSEPCO3 FTOIDIES Diesel

IFroicast ] Gasolina/Querosene
FTOSFTL =
50% do Syngas
Vem da Shift ou da
ReformalOxidagaa FTCOMPO1
w at
| [roEe] \
ot :
FTRSTCO1 FTO3HEAT
FTVALVO1 FTFLSHO1 FTSMIX01
| FTHEAT02 [FTo10FGSs | Gas combustivel
vai para cogeracao
> FTOSSYNG |—mp
oy
FTSEPCO1
[ FroaFTL |
FTO4FTL
50% do Syngas iado dit e a ca

Figura4.36 — Diagrama de fluxos desenvolvido no Aspen Plus™ para a simulagdo da sintese FT.
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4.7 AREA 700: GERACAO DE ENERGIA

Considera-se que os calculos referentes a geracdo de eletricidade através do ciclo
combinado ser@o executados no software GateCycle, que foi desenvolvido pela empresa
General Eletric (GE). Este software determina o desempenho tanto de plantas de ciclo
combinado, plantas com caldeira que usam combustivel fossil, centrais nucleares, sistemas de
cogeracdo, centrais combinadas de calor e el etricidade, ciclos avancados de turbina a gés, etc.,
tanto no ponto de projeto como fora do ponto de projeto (off-design). O software possui
bibliotecas de turbinas a gas, turbinas a vapor, trocadores de calor, caldeiras, economizadores,
superaquecedores, economizadores, condensadores, bombas, valvulas, getores, €etc.

Segundo Correa Neto (2001) o syngas proveniente da gaseificagdo de biomassa possui
um PCI que varia entre 5-9 MJNmM3, e em geral as turbinas a gés so projetadas para operar
com gas natural que possui um PCI que varia entre 35-40 MJNmM3, portanto algumas
adaptacdes devem ser redlizadas para que a turbina possa operar com esses gases. Por isso,
operando com um géas de baixo valor de PCI a turbina possui uma poténcia em torno de 20—
25% da poténcia nominal, em funcgdo das adaptacOes realizadas, sendo que uma das principais
alteracbes é 0 aumento da camara de combustdo para acomodar um maior volume de
combustivel e ar. O maior fluxo de gases compensa o baixo valor do PCI dos gases, portanto
se usa um volume de ar de 6 a 8 vezes maior do que 0 necessario para a combustdo.
Entretanto, esse procedimento causa um efeito prejudicial que é a diminuicéo da eficiéncia do
ciclo.

Portanto, selecionou-se no banco de dados do GateCycle turbinas a gas adaptadas para
operar com um gés de baixo PCI, de tal forma que as turbinas a gas mais indicadas sdo as da
Siemens dalinha SGT (SGT-600, SGT-700 e SGT-800) que possuem uma eficiéncia nomina
de 30,5 a 37,5% e (Siemens, 2009).

Portanto, para cada caso o0 modelo da turbina a gas foi selecionado em funcéo da
poténcia térmica de entrada do syngas. Todos os parametros referentes ao compressor, a
camara de combustdo e a turbina sdo determinados através do modelo de turbina selecionado
no banco de dados do GateCycle.

Considera-se que a temperatura de descarga da turbina sera igual a 540 °C, que
corresponde a temperatura de entrada dos gases na caldeira de recuperacdo, e atemperatura de
saida dos gases da caldeira foi fixada em 160 °C. A eficiéncia da caldeira esta diretamente
relacionada com a temperatura de saida dos gases de escape. Quanto menor a temperatura,

maior a eficiéncia, porém, existe uma relagdo de custo-beneficio entre o custo das superficies
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de troca de calor da caldeira de recuperacdo com a temperatura de exaustéo, quanto menor a
temperatura de escape maior serd o custo com o material para arealizacdo das trocas térmicas,
por isso escolheu-se esse valor de 160 °C. O sistema simulado é mostrado na Figura 4.37.
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Figura 4.37 — Esquema simplificado de ssmulacéo do ciclo combinado no software
GateCycle.

No caso mais geral analisado (gaseificagdo em leito arrastado com remocgéo dos gases
acidos através do processo Rectisol), em que ocorre a geracao de dois niveis de vapor (40 bar
e 22 bar) considera-se que o vapor de 40 bar é introduzido diretamente na secéo da turbina a
vapor de média pressdo, ja o vapor de 22 bar que também é gerado na limpeza é introduzido
em um misturador de fluxos para ser combinado com o vapor de 22 bar que é produzido na
caldeira de recuperacdo. Em todos os outros casos analisados gera-se apenas vapor de 22 bar,
portanto nesses casos, o fluxo de vapor de 40 bar e a secdo da turbina avapor de 40 bar foram
excluidos do diagrama, restando apenas a secéo de 22 bar.

As extracBes também sdo configuradas de acordo com a demanda dos processos
relatados anteriormente. O vapor de baixa ou de média presséo rejeitado pelas turbinas pode
ser aproveitado em um processo industrial quando 0 mesmo necessitar de vapor a um nivel
relativamente baixo de temperatura, geramente inferior a 200°C. Entretanto, quando se

necessita de uma temperatura maior, como € em alguns casos analisados neste trabalho, deve-
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se utilizar um reagquecedor. Portanto, na turbina foram incluidas as extragdes de vapor que séo
utilizadas nos processos de gaseificacdo (quando a gaseificagdo utiliza vapor), limpeza e
condicionamento (reforma a vapor, oxidagdo parcial e shift). Como as necessidades das
extracOes para 0 atendimento do processo industrial € que determinam as vazfes de saida de
vapor, no caso da geracdo ser maior que 0 consumo, o controle da pressdo foi feito pela

inclusdo de um fluxo de vapor de 1,5 bar, que pode ser usado em outro processo industrial
(integracéo de processos).
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“ Revelamo-nos mais por atos do que por palavras’

Theodomiro Carneiro Santiago

Capitulo 5

RESULTADOS

Neste capitulo serdo mostrados os resultados da simulagéo realizada para cada uma das
etapas do processamento e para cada combustivel. Deve-se observar a hotagdo utilizada neste
trabalho, os fluxos de energia térmica (MWy) s30 positivos quando sdo consumidos por um
equipamento (trocadores de calor, reatores, etc.) e negativos quando sdo gerados por esses
equipamento. Os fluxos de eletricidade (MWgq) sd0 positivos quando s&o consumidos e
gerados por um determinado equipamento (compressores, bombas, €tc.), porém nesse caso

havera aindicacéo se ele esta sendo consumido ou produzido.

5.1 AREA 100: PRE-TRATAMENTO

5.1.1 Secagem

A Tabela 5.1 mostra as vazdes massicas iniciais de bagaco e palha, bem como a vazéo

massica de gases guentes usados para a secagem, a vazao de biomassa seca, a vazdo de &gua
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evaporada e a vazéo de gases de exaustdo. A Tabela 5.2 mostra os parametros cal culados para

0S cenarios avaliados.

Tabela 5.1 — Balanco de massa para a secagem do bagaco e da paha.

Alternativa ~ Vazdo massica Vazéo méssicade Vazéo méssica H.O Vazdo de gases
deentrada(kg/s) gasesquentes(kg/s) biomassaseca(kg/s) evaporada guentes saida
Bagaco Paha Bagaco Palha (kg/s) (kg/s)

C1 3333 9,722 167,111 1,844 9,182 2,029 169,142

c2 11,000 9,722 265,244 6,087 9,182 5,453 270,702

C3 18,000 9,722 354,844 9,960 9,182 8,580 363,431
Tabela 5.2 — Parametros cal culados para os cenérios avaliados.
Parémetros Simbolo Unidade C1 c2 C3
Temperatura de saida dos gases T °C 213,56 199,21 193,29
Vaz&o de biomassa Umida na entrada Mpio kals 13,056 20,722 27,722
Vaz&o de biomassa seca Mpioseca kals 11,026 15,269 19,142
Vazdo méssica de H,O evaporada My,0 kg/s 2,030 5,453 8,580
Energia utilizada para vaporizacdo da H,O QHZO MWy, 5,686 15,283 24,045
Calor sensivel da biomassa seca Opioseca MW, 2,871 3,674 4,449
Consumo total de energiatérmica para secagem O MWq, 9,648 20,048 29,432
Consumo de energia el étrica (sopradores) E, MWy 1,222 1,940 2,595
Energiatotal consumida na secagem Eor MW 10,870 21,988 32,027
Consumo especifico de energia térmica EscTE M]/kgu, o 4,753 3,677 3,430
Consumo especifico de energiatotal EsEU M JKQpioseca 0,986 1,440 1,673
Eficiéncia de secagem Nsec % 78,7 86,2 89,0
Perdas de calor na secagem Eper MW 2,31 3,03 3,53

Os resultados calculados para o PCI da biomassa seca a 10% (15,35 MJkg) apresentam

similaridade com os resultados encontrados na literatura (Gebreegziabher et al., 2013;

Svoboda et al., 2009a; Meirelles, 1984). Uma alternativa para a otimizagdo do processo de

secagem seria a integracéo entre a secagem e a torrefacéo, conforme proposto por Joshi et al.
(2015), Batidzirai et al. (2013), Udlu et al. (2008), Bergman et al. (2005a). Considerou-se que
o calor latente de evaporagdo da H,O éigua a 2,80 MJkg H,O (Gebreegziabher et al., 2013)
e 0 consumo de energia el étrica para a secagem 0,026 kWh/kg biomassa (Smeets et al., 2009).

Nesse caso, 0 gés proveniente da torrefacéo da biomassa é queimado em conjunto com

uma parte da biomassa para gerar 0 calor necessario para 0S processos de secagem e

torrefagdo. Contudo, esse gés € extremamente dificil de se manusear, uma vez que ele contém
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uma grande quantidade de HO, liquidos condensaveis de baixo peso molecular, aldeidos,
cetonas, particulas e, por consequéncia, possui um baixo poder calorifico. Além disso, existe
uma significativa fata de informagbes confidveis, devido a sigilo industria sobre a
composi¢ao dos gases da torrefacdo, por isso nesse trabalho esse tipo de configuracdo néo foi
simulada.

A Figura 5.1 mostra a variac@o da eficiéncia de secagem (n,..) € da temperatura de
saida dos gases (T**) em funcéo da vazdo de biomassa Uimida na entrada. A Figura 5.2 mostra
avariagao do consumo especifico de energia total (e5zy) € do consumo especifico de energia
térmica (escrz) €m funcdo da temperatura de saida (T*). A Figura 5.3 mostra a variagdo das
perdas de calor na secagem (Eper) e da energia total requerida para a secagem em fungdo da
vazao de biomassa seca na saida (11;,s0cq) € @ Figura 5.4 mostra o incremento do PCI do
bagaco e da palha em funcéo da reducdo da umidade.

Os cdculos realizados mostram que o PCI do bagago € incrementado em 51%, quando a
umidade passa de 50% para 10%, e o PCl da palha é incrementado em 13% quando a
umidade passa de 15% para 10%, conforme mostrado na Figura 5.4. Os resultados mostrados

apresentam similaridade com os resultados encontrados na literatura (M eirelles, 1984).
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Consumo especifico de energia total (MJ/Kg biseca)
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Figura 5.4 — PCI do bagaco e da palha em fungdo da umidade de entrada e de saida.

Os resumos dos resultados obtidos para os balancos de massa e energia do processo de

secagem sao mostrados nas Figuras 5.5, Figura 5.6 e Figura 5.7.

Energia térmica=9,648 MW,

Bagago Bagago
m=3,333 kg/s m=1,844 kg/s

Energia elétrica=1,222 MW,

Energia=129,305 MW,

PCI=7,52 MJ/kg PCI=15,3 MJ/kg
Energia=25,064 MW, - Energia=28,213 MW, -
Secagem
Cenario — C1

- o
Palha Palha
m=9,722 kq/s m=9,182 kg/s
PCI=13,3 MJ/kg PCI=14,7 MJ/kg

Aqua=2,029 kq/s

Energia=134,975 MW,

Figura5.5 — Balango de massa e energia para 0 processo de secagem do cenario C1.
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Energia térmica=20,048 MW, Energia elétrica=1,940 MW,

Bagago Bagago
m=11,0 kg/s m=6,087 kg/s
PCI=7,52 MJ/kg PCI=15,3 MJ/kg
Energia=82,720 MW, - Energia=93,131 MW,, -
Secagem
Cenario — C2

- |
Palha Palha
m=9,722 kq/s m=9,182 kg/s
PCI=13,3 MJ/kg PCI=14,7 MJ/kg
Energia=129,303 MW, Energia=134,975 MW,

Aqua=5,453 kg/s

Figura 5.6 — Balanco de massa e energia para o processo de secagem do cenario C2.

Energia térmica=29,452 MW, Energia elétrica=2,595 MW,
Bagago Bagago
m=18,0 kg/s m=9,96 kg/s
PCI=7,52 MJ/kg PCI=15,3 MJ/kg
Energia=135,36 MW, - Energia=152,388 I\AW,hb
Secagem
Cendrio — C3

- -
Palha Palha
m=9,722 kq/s m=9,182 kg/s
PCI=13,3 MJ/kg PCI=14,7 MJ/kg
Energia=129,305 MW, Energia=134,975 MW,

Aqua=8,580 kg/s

Figura 5.7 — Balanco de massa e energia para o processo de secagem do cenario C3.

As figuras mostram os resultados das vazGes massicas de pa ha e bagago secas no fluxo
de saida DRO2BDRY. A H,O evaporada sai juntamente com os gases de exaustéo no fluxo
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DRO1FLGS. Conforme mostrado na Tabela 5.1, a vazd de gases quentes no fluxo
DRO1FLGS éigua a 169,14 kg/s para o cené&rio C1, 270,70 kg/s para o cenario C2 e 363,43
parao cendrio C3.

5.1.2 Torrefacéo

Durante a torrefacdo diferentes produtos sdo formados dependendo das condi¢des da
torrefacdo, todavia do ponto de vista quimico, o principal objetivo é remover parte do O, da
biomassa usada como matéria—prima, produzindo um produto torrefeito com menor relacéo
atébmica O/C do que a biomassa original. A Figura 5.8 mostra o gréfico das relacbes atbmicas
H/C e O/C da biomassatorrefeita em relacdo ao bagaco e palha usados como matéria-prima, e
comparados com outros combustiveis.

A Figura 5.8 apresenta um valor médio das vazbes de consideradas em todos os
cenarios avaliados. A relacdo O/C média da biomassa torrefeita € de 0,36; e arelagdo média
de H/C é igua a 1,01. Os dados obtidos neste trabalho para a torrefagcdo possuem boas
correlagdes com os valores reportados na literatura para a torrefagdo de biomassa (Chen et al.,
2012). Considera-se que a temperatura de torrefagdo € igual a 250 °C durante 1 hora e 0
consumo de energia € de 1,35 MJ/kg de biomassa (Adams et al., 2015).

Palha

1,4 Bagago-

Biomassa torrefada

Aumento do PCI

Relagdo H/C atémica

0,6
Carvio vegetal X /
0,4

0 | | | | T T |
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,9 0,6 07 0,8

Relagdo 0/C atémica
Figura 5.8 — Diferencas na composi¢do entre o bagaco de cana (50% de umidade), pahade
cana (10% de umidade) e biomassa torrefada (2,0% umidade).
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Portanto, o consumo de energiatérmica parao cenario C1 éigual a 14,885 MWy, para o
cenario C2 é de 20,613 MWy, e 0 para o cenario C3 é de 25,842 MW;,. Considerando que
para a torrefagdo do bagaco para 1 hora e 250 °C sdo formados 78,9% de solidos, 10,7% de
liquidos, 10,4 % de gases a formagdo dos produtos formados na torrefacéo € mostrada na
Tabela5.3.

Tabela 5.3 — Formagéo de produtos da torrefacdo para os cenérios analisados.

Cenérios avaliados Cenério C1 Cenério C2 Cenérios C3
(kgls) (kgls) (kg/s)
Sdlidos 8,700 12,047 15,103
Liquidos 1,180 1,634 2,048
Gases 1,146 1,588 1,991
Somatério 11,026 15,269 19,142

A Tabela 5.4 mostra os resultados obtidos nas simulagdes realizadas no Aspen Plus™
para 0 balanco de massa da torrefacdo apos o reator estequiométrico TRRSTCO1 no fluxo
TRO2BTOR na saida desse reator.

Tabela 5.4 — Resultados obtidos para a composi¢cdo quimica de todos os produtos obtidos na

torrefacdo (TRO2BTOR) para 0s cenarios analisados.

Componente Férmula Cenario—C1 Cenario— C2 Cenario—C3
quimica (kg/s) (kg/s) (kg/s)
Carbono C 3,908 5,447 6,784
Hidrogénio H, 0,491 0,684 0,852
Oxigénio 0, 2,740 3,820 4,757
Nitrogénio N> 0,060 0,082 0,103
Enxofre S 0,010 0,014 0,017
Cloro Cl, 0,002 0,003 0,003
Agua H,O 1,617 2,239 2,807
Dioxido de carbono CO, 0,765 1,059 1,328
Monéxido de carbono CO 0,318 0,440 0,551
Metano CH, 0,036 0,049 0,062
Etano C,Hg 0,029 0,040 0,050
Acido acético C,H,O, 0,251 0,348 0,436
Metanol CH,O 0,149 0,206 0,258
Acido férmico CH,0, 0,093 0,129 0,162
Acido l&tico CsHeOs 0,078 0,079 0,137
Acetona C3HgO 0,035 0,036 0,061
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Tabela 5.4 — Resultados obtidos para a composi¢ao quimica de todos os produtos obtidos na

torrefacdo (TRO2BTOR) para os cenarios analisados (continuagao).

Componente Férmula Cenario—C1 Cenario— C2 Cenario—C3
quimica (kgls) (kgls) (kg/s)
Furfural CsH40, 0,020 0,020 0,035
Fenol CeHgO 0,017 0,018 0,031
Metil acetato CsHeO, 0,014 0,014 0,025
Benzeno CsHe 0,006 0,006 0,011
Cinzas - 0,387 0,536 0,672
Somatorio - 11,026 15,269 19,142

Conforme evidenciado anteriormente, para o calculo dessas composi¢des foram usados
dados da distribuicdo percentual dos gases condensaveis e gases ndo condensaveis extraidos
de: Koppgan et al., 2012; Malhotra, 2011; Tumuluru et al., 2011; Prins et al., 2006. O fluxo
de biomassa torrefeita representado pelo fluxo TRO2BTOR é enviado a um separador de
componentes (TRSEPCOQ1) para a separacéo da biomassa torrefeita (TRO3BTOR) e dos gases
condensaveis e ndo condensaveis (TROLGTOR). O processo de separacdo foi feito de acordo
com dados experimentais de torrefacdo baseados em Chen et al., 2012 e Pimchuai et al.,
2010. Portanto, a Tabela 5.5 apresenta a composicdo da biomassa torrefeita do fluxo
TRO3BTOR, na saida do separador de fluxos TRSEPCOL.

Tabela 5.5 — Composicéo da biomassa torrefeita (TRO3BTOR) para os cenérios analisados.

Cenario— C1 Cenério—C2 Cenédrio—C3
componentes Férmula Vazéo Percentual Vazéo Percentual Vazéo Percentual

massica (kg) (%) massica (kg) (%) massica (kg) (%)
Carbono C 3,908 53,44 5,447 54,02 6,784 55,60
Hidrogénio H, 0,491 6,71 0,684 6,79 0,852 6,98
Oxigénio O, 2,300 31,45 3,100 30,75 3,500 28,69
Nitrogénio N, 0,060 0,81 0,082 0,82 0,103 0,85
Enxofre S 0,010 0,14 0,014 0,14 0,017 0,14
Cloro Cl, 0,002 0,03 0,003 0,03 0,003 0,03
Agua H,O 0,155 2,12 0,216 2,14 0,269 2,21
Cinzas - 0,387 5,29 0,536 5,32 0,672 5,51
Somatoério - 7,312 100,00 10,082 100,00 12,201 100,00
Poder calorifico (PCI) MJ/kg 21,574 21,927 22,886

Portanto, através dos célculos efetuados é possivel observar que houve um incremento

do PCI da biomassa torrefeita que possui em torno de 2% de umidade final (PCI varia em
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torno de 21,0 a 22,0 MJkg), em relacdo a a0 PCl da biomassa seca que possuia 10% de
umidade final (PCI variaem torno de 14,0 a 15,0 MJKkg). Isso se deve ao aumento percentua
dos teores de carbono da biomassa torrefeita, que variam entre 53,0 e 55,0%, enquanto na
biomassa seca variam entre 45,0 e 47,0%. Da mesma forma, verifica-se uma diminuicdo dos
teores percentuais de oxigénio da biomassa seca (43,0 a 45,0% de oxigénio) para a biomassa
torrefeita (28,0 a 31,0%). Além disso, a extragcdo da H,O aderida (adsorvida) a parede celular
da biomassa melhora as caracteristicas combustiveis da biomassa torrefeita, transformando-a
em um produto com caracteristicas parecidas ao carvao vegeta (ver Figura5.8). A Tabelab.6

apresenta os parametros energéticos do processo de torrefacao.

Tabela 5.6 — Balanco de energia térmica do processo de torrefagao.

Parémetros cal culados Unidade Cenaio—Cl Cen&io—C2 Cen&io—-C3

Energias consideradas na entrada do processo de torrefacao

Energia térmica usada no processo de torrefacdo MW4, 14,885 20,613 25,842
Energia elétrica usada para a torrefacéo MWgq 0,219 0,302 0,366
Energia térmica da biomassa seca no processo MWq, 169,316 234,471 293,945

de torrefagéo (mbioseca * PCIbioseca)

Energia sensivel da biomassa seca no processo MWy, 4,374 6,057 7,593
* CPbioseca * AT)

Energia térmica total da biomassa seca no MWy, 188,575 261,141 327,380

processo de torrefacéo

torrefa(;éo (mbioseca

Energias consideradas na saida do processo de torrefacao

Energia térmica da hbiomassa torrefeita MWy, 157,749 221,068 279,232
("piotor * PClyiotor)

Energia sensivel da biomassa torrefeita MWy, 2,061 2,841 3,439
(Mpiotor * Cpyioeey * AT)

Energia térmica dos gases da torrefacdo MWy, 16,371 21,464 28,423
(Mgastor * PClgastor)

Energia sensivel dos gases da torrefacdo MWy, 2,218 3,060 3,971
(Mgastor * Cgastor * AT)

Energiatotal na saida datorrefacéo MWy, 178,399 248,433 315,065
Perdas de calor datorrefacéo MWy, 10,176 12,708 12,315
Eficiéncia térmica do processo (1;r-) % 94,6 95,1 96,2
Rendimento massico Y, ¢ - 66,3 66,0 63,7
Rendimento energético (Yenerg) - 93,2 94,3 95,0

Para os calculos da Tabela 5.6 foi considerado que o ¢, da biomassa seca € igua a
1,7630 kJkg.K e o c, da biomassa torrefeita € igual a 1,2526 kJkg.K (Guo et al., 2013). O

162



PCl e o calor especifico dos gases condensaveis e ndo condensaveis € apresentado no
Capitulo 4. A vazdo total de gases condensdveis e ndo condensaveis da torrefacdo para o
cenario C1 éigual a 3,714 kg/s, e o seu PCl médio calculado foi igua a 4,408 MJKg; parao
cenario C2 a vazdo massica de gases € de 5,187 kg/s e o PCl médio de 4,138 MJkg e para o
cenario a vazéo de gases é de 6,941 kg/s e o PCl médio de 4,095 MJKkg. A energia elétrica
necessaria para atender o cenério C1 é igual a 0,219 MWy, para o cendrio C2 igual a 0,302
MWy e para 0 cenario C3 de 0,366 MWq. As Figuras 5.9, 5.10 e 5.11 mostram um resumo

dos balancos de massa e energia do processo de torrefacdo para os cenarios analisados.

Energio térmica=14,885 MW, Energia elétrica=0,219 MW,

Biomasso seca=11,026 kg/s

PCI=15,356_MJ/kg

Energio térmica=169,316 MW,

Biomassa torrefeita=7,312 kg/s

PCI=21,574 MJ/kq

Energio sensivel=4,374 MW,

Cendrio C1

Energia térmica=157,749 MWy,

Energio sensivel= 2,061 MW,

[ Torrefagdo =

250 *C/1 hora

Goses da torrefogdo=3,714 kg/s
PCI=4,408 MJ/kg

Energio térmica=16,371 MW,
Energia sensivel= 2,218 MW

Pardmetros do processo:
Perdos de energio=10,176 MWy
Eficiéncio térmica=94,6%
Rendimento massico=66,3
Rendimento energético=93,2

v

Figura 5.9 — Balango de massa e energia para o processo de torrefacdo do cenério C1.

Energia térmica=20,613 MW, Energia elétrica=0,302 MW,

Biomassa torrefeita=10,082 kg/s
PCI=21,927 MJ/kq

Energia térmica=221,068 MWy,
Energia sensivel= 2,841 MW,

[ Torrefagdo i

250 “C/1 hora

Biomassa seco=15,269 kg/s
PCI=15,356 MJ/kg

Energio térmica=234,471 MW, Cendrio C2
Energio sensivel=6,057 MW,

Goses da torrefaglo=5,187 kg/s
PCl=4,138 Md/kq

Energia térmica=21,464 MWy,
Energia sensivel= 3,060 MW,

Pardmetros do processo:
Perdos de energia=12,708 MWy,
Eficiéncio térmica=95,1%
Rendimento massico=66,0
Rendimento energético=94,3

\ 4

Figura5.10 — Balango de massa e energia para o processo de torrefagéo do cenario C2.
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Energia térmica=25,842 MW, Energia elétrica=0,366 MW,

Biomassa seca=19,142 kg/s Biomassa torrefeita=12,201 kg/s
PCI=15,356 MJ/kg PCI=22,886 MJ/kg
Energia térmica=293,945 MW, Cendrio C3 Energia térmica=279,232 MW,
Energia sensivel=7,593 MWy, - Energia sensivel=3,439 MW,
> Torrefagdo >
250 *C/1 hora

Gases da torrefacBo=6,941 kg/s
Pardmetros do processo: PCl=4,095 MJ/kg
Pe?r('JAus _de energi0=12,315 MW, Energia térmica=28,423 MWy,
Eficiéncia térmica=96,2% Energia sensivel= 3,971 MW,

Rendimento massico=63,7
Rendimento energético=95,0

v

Figura5.11 — Balango de massa e energia para o processo de torrefagéo do cenario C3.

5.1.3 Trituragdo da biomassa torrefeita

Neste trabalho considera-se que para a gaseificagdo em LFC as particulas deverdo ser
trituradas até 3,0 mm de didmetro em um triturador do tipo moinho de martelo (Caula, 2011).
Segundo Mani et al. (2004) o consumo elétrico para a trituragcdo da biomassa até 3 mm é de
23,85 kWh/t (0,08586 MJa/kg). Considera-se que para a gaseificacdo em LA as particulas da
biomassa torrefeita anteriormente deverdo ser trituradas até 0,1 mm em um pulverizador do
tipo de peneira vibratdria. Segundo Kobayashi et al. (2008) o consumo €elétrico para
pulverizacdo da biomassa até 0,1 mm é de 70 kWh/t (0,252 MJq/kg). A Tabela 5.7 mostra a

poténcia el étrica necessaria para a reducdo do tamanho das particul as da biomassa torrefeita.

Tabela 5.7 — Poténcia el étrica requerida pelos sistemas de trituragcdo analisados para redugdo

do tamanho das particul as de biomassa para a gaseificagao.

. . Leito Fluidizado Circulante (LFC) Leito Arrastado (LA)
Cenérios Unidade

Diémetro da particulaigual a3,0 mm  Diémetro da particulaigual a 0,1 mm

Cenério—C1 MWy 0,628 1,843
Cenério — C2 MWy 0,866 2,541
Cenério—C3 MWy 1,048 3,075

A proxima secio (AREA 200:UNIDADE DE SEPARACAO DE AR) contendo 0s
resultados referentes aos consumos energéticos da producdo de oxigénio serdo mostradas nos
itens que usam oxigénio: gaseificacdo e reformado syngas.
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5.2 AREA 300: GASEIFICACAO

5.2.1 Leito Fluidizado Circulante (LFC)

O modelo de gaseificacdo em LFC desenvolvido foi validado com os resultados de
Siedlecki (2011) e Campoy et al. (2009). Siedlecki (2011) realizou testes de gaseificacdo em
LFC em uma planta piloto de 100 kWth que possui uma vazéo méssica de 20 kg/h localizada
na Universidade Técnica de Delft (TUDelft) na Holanda, na qual houve variagéo do tipo de
biomassa (serragem, madeira de demolicdo e palha), do tipo de leito (quartzo, olivina e
magnesita) e das vazOes de massicas de O,/vapor. Os produtos da gaseificagdo foram
analisados continuamente, inclusive os constituintes com menor com menor participagdo
percentual na composicao do gas, como os alcatroes.

Campoy et al. (2009) apresentaram resultados para a gaseificacdo autotérmica em leito
fluidizado para diversas condigdes de operacdo com ar, O, e vapor como agentes de
gaseificacdo. A relacdo de equivaléncia dos testes variou de 0,24 a 0,38 e a relacéo vapor-
biomassa (SB) variou de 0 a0,63. A Tabela 5.8 apresenta a composi¢ao da biomassa utilizada
nestes estudos e também as condic¢des operacionais de cada um deles.

As Figuras 5.12 e 5.13 mostram a comparagdo da composi¢cdo volumétrica do syngas
obtido através dos testes experimentais com os simulados pelo modelo em Aspen Plus™.
Pode-se observar que os dados possuem uma correlacdo satisfatéria com os dados
experimentais, apresentando um desvio médio de 16% em relacdo aos testes experimentais de
Siedlecki (2011), e um desvio médio de 12% dos dados experimentais de Campoy et al.
(2009).

Através da comparagdo dos resultados obtidos anteriormente entre o modelo
desenvolvido em Aspen Plus™ e os testes experimentais de gaseificacdo de biomassa em
LFC pode-se concluir que o modelo de equilibrio desenvolvido fornece uma concentracéo
ligeiramente maior de H, e CO do que os testes, e uma concentragdo um pouco menor de
CO,. A maior diferenca percentual foi em relacdo ao CH,, isso se deve ao fato de que os
modelos de equilibrio assumem que todas as reacfes atingem uma condicdo de equilibrio
permanente, sem fazer quaisgquer consideragbes com respeito aos aspectos cinéticos
envolvidos.

Os resultados evidenciam que as diferencas obtidas entre os resultados do modelo e os

testes experimentais sdo aceitavels, de tal maneira que o modelo desenvolvido pode ser
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considerado confidvel para fins de determinacdo do balango de massa e energia do processo
de gaseificacdo, que em verdade, € 0 objetivo principal deste trabalho.

Caso 0 objetivo do trabalho fosse a determinacéo de perfis de temperatura do reator,
distribuicdo e tamanho das particulas em cada ponto do gaseificador, paréametros de
fluidizac&o e transporte das espécies quimicas, detalhamento da cinética quimica das reacoes,
etc. outros tipos de modelo deveriam ter sido desenvolvido. Dessa forma, o modelo
desenvolvido pode ser capaz de prever o desempenho do gaseificador sob diversas condicoes

operacionais diferentes.

Tabela 5.8 — Composic¢ao da biomassa e condigdes experimentais nos estudos utilizados como

referéncia.
Par ametro Unidade Siedlecki (2011) Campoy et al. (2009)
Tipo de biomassa Pellets de madeira Pellets de madeira
Andliseimediata
Carbono fixo % 13,61 19,5
Volateis % 86,39 80,0
Umidade % 8,10 6,3
Cinzas % 0,344 0,50
Andlise elementar
Carbono % 47,0 49,5
Hidrogénio % 6,13 58
Nitrogénio % 0,203 2,0
Enxofre % 0,0203 0,10
Oxigénio % 46,3 42,1
Condicles operacionais
V az&0 maéssica de biomassa kg/h 10,4 21,6
Vazéo de ar kg/h 0,77 14,87
Vaz&o de oxigénio kg/h 4,40 535
Vaz&o de vapor kg/h 10,8 2,1
Vaz&o de nitrogénio kg/h 1,74 -
Press&o do reator bar 1,013 1,013
Temperatura médiado leito °C 825 840
ER - 0,35 0,32
SB - 1,0 0,10
Eficiénciafria do gaseificador % 72,0 67,0
Conversdo de carbono % 89,0 97,0
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Composigdo (% v/v)
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Figura 5.12 — Resultados de comparagdo do modelo desenvolvido no Aspen Plus™ com os
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dados dos testes experimentais de Siedlecki (2011).
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Figura 5.13 — Resultados de comparagdo do modelo desenvolvido no Aspen Plus™ com os
dados dos testes experimentais de Campoy et al. (2009).
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As condicdes de operacdo do processo sdo tipicamente governadas por um nimero de
par@metros caracteristicos, tais como, temperatura, Relacdo de Equivaéncia (ER) e Razé&o
Vapor-Biomassa (SB). Estas varidveis podem, em teoria, ter uma ampla faixa de variagéo,
porém na prética esses parametros podem ser variados dentro de uma peguena faixa de
variagdo. Os valores reais de variacdo dos parametros caracteristicos da gaseificacdo sdo
mostrados na Tabela 5.9.

Tabela 5.9 — Resumo da faixa de variagdo das principais parametros operacionais da

gaseificacéo.
Parémetro Unidade Valor minimo Valor méximo
Relacdo de equivaléncia (ER) - 0,10 0,55
Razdo de vapor-biomassa (SB) - 0 2,0

Esses valores apresentados na Tabela 5.9 sdo importantes, porque nos proximos itens
serdo apresentados graficos que descrevem a composicao do syngas (% molar) em funcéo da
relacdo de equivaléncia para diferentes valores de Relacdo Vapor—-Biomassa (SB=0, SB=1,
SB=2). Realizou-se uma andlise de sensibilidade para verificacdo da influencia da variagéo
dos parédmetros na composicdo do syngas. Os resultados da andlise de sensibilidade dos
parémetros realizada neste trabalho possui similaridade com os resultados apresentados na
literatura para a avaliag@o do processo de gaseificacdo no Aspen Plus™: Fu et al. (2013), Niu
et al. (2013), Ardilaet al. (2012), Damartzis et al. (2012), Hannula e Kurkela (2010), Doherty
et al. (2009), Nikoo e Mahinpey (2008).

e CENARIOC1

Para o cen&rio C1 as condicOes de operacdo séo mostradas na Tabela 5.10 para a
primeira condicdo analisada, sem a introducéo de vapor (SB=0), ou sga considerando
somente a gaseificagdo com o agente oxidante (95% de O, e 5% de Ny). A Tabela 5.11
apresenta os valores para a segunda condicdo analisada, ou sgja, gaseificacdo da biomassa
para aintroducéo de vapor (SB=1) e a Tabela 5.12 para a terceira condicdo avaliada de SB=2.
Conforme mostrado no Capitulo 4, as temperaturas de gaseificacdo foram interpoladas dos
graficos fornecidos pelo programa computacional desenvolvido por Nascimento (2015). As
conversoes de carbono foram interpoladas dos trabalhos realizados por Van der Drift e Van

der Meijden (2002) e Timmer (2008) e as outras condic¢des foram cal culadas.
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Tabela 5.10 — Parametros de entrada para a gaseificacdo com oxigénio e sem vapor (SB=0).

ER Conversdo de carbono (%)  Temperatura(°C)  Vazdo de agente oxidante (kg/s)  Vaz&o de vapor (kg/s)

0,10 86,74 400 1,1125 0
0,15 87,65 450 1,6836 0
0,20 88,56 500 2,2646 0
0,25 89,48 550 2,8558 0
0,30 90,39 600 3,4566 0
0,35 91,31 650 4,0678 0
0,40 92,22 700 4,6886 0
0,45 93,13 750 5,3192 0
0,50 94,0 800 5,9604 0
0,55 94,96 850 6,6109 0

Tabela5.11 — Parametros de entrada para a gaseificagdo com oxigénio e com vapor (SB=1).

ER Conversdo de carbono (%) Temperatura (°C)  Vazdo de agente oxidante (kg/s)  Vazéo de vapor (kg/s)

0,10 86,74 350 1,1125 6,7939
0,15 87,65 400 1,6836 6,8294
0,20 88,56 450 2,2646 6,8650
0,25 89,48 500 2,8558 6,9009
0,30 90,39 550 3,4566 6,9365
0,35 91,31 600 4,0678 6,9725
0,40 92,22 650 4,6886 7,0080
0,45 93,13 700 5,3192 7,0436
0,50 94,05 750 5,9604 7,0795
0,55 94,96 800 6,6109 7,1151

Tabela5.12 — Parametros de entrada para a gaseificagdo com oxigénio e com vapor (SB=2).

ER Conversdo de carbono (%) Temperatura (°C)  Vazdo de agente oxidante (kg/s)  Vazéo de vapor (kg/s)

0,10 86,74 290 1,1125 13,5877
0,15 87,65 340 1,6836 13,6589
0,20 88,56 390 2,2646 13,7300
0,25 89,48 440 2,8558 13,8019
0,30 90,39 490 3,4566 13,8730
0,35 91,31 540 4,0678 13,9449
0,40 92,22 590 4,6886 14,0160
0,45 93,13 640 5,3192 14,0872
0,50 94,05 690 5,9604 14,1591
0,55 94,96 740 6,6109 14,2302
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AsFiguras 5.14, 5.15 e 5.16 abaixo mostram os resultados da composicao molar (que é

analoga a composi¢cao volumétrica) do gas produzido na gaseificagdo em funcéo da variacdo

de ER e datemperatura para diversas condi¢oes de SB (SB=0, SB=1, SB=2).
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As figuras acima mostram a composicdo do gas seco e livre de N, produzido na
gaseificacdo. Observa-se que as concentragdes de H, e CO sdo maiores do que quando se
utiliza ar atmosférico (21% de O, e 79% de N,) como agente de gaseificacdo, uma vez que
ndo ocorre a diluicdo dos produtos com Nj. As concentragoes de N, ndo foram mostradas
porque sd0 baixas, sendo provenientes do N, da biomassa e da quantidade residual de N
introduzida juntamente com o O, (5% molar N,). Pode-se observar que com o incremento da
quantidade de vapor adicionado (SB=0, SB=1, SB=2) a temperatura de gaseificacdo diminui,
isso se reflete nas concentragBes dos componentes do gas. Com o0 aumento das vazdes de
vapor as concentragoes de H, e CO, aumentam, e as concentragcdes de CO diminuem. Por
exemplo, tomando como base uma relacdo de equivaéncia ER=0,30 para SB=0, as
concentragdes sdo iguais a Hy=20%, CO,=31%, CO=29%, para SB=1 as concentragdes sao
iguais a H,=40%, CO,=40%, CO=8% e para SB=2 as concentrages sd0 iguais a H,=42%,
CO,=44%, CO=4%.

Com o incremento da quantidade de O, adicionada ao gaseificador, fica claramente
evidenciado, que a partir do ponto em que ER=0,40, a conversdo do carbono presente na
biomassa é maximizada, devido as reacfes de oxidagdo (combustdo), promovendo um
aumento das concentragdes de CO, e H,0O, enquanto as concentragdes de CH,4 diminuem. As
concentragdes de H,O néo sdo mostradas nas figuras, mas foram calculadas no modelo. De

maneira geral, para as trés condi¢des analisadas (SB=0, SB=1 e SB=2), para vaores de ER
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entre 0,20 e 045 a reagd de Boudouard (C + CO, = 2C0), que é endotérmica, ira
desempenhar grande influéncia no processo. Dessa forma, a concentragdo de CO, apresenta
uma leve tendéncia de declinio no intervalo 0,20>ER>0,45, enquanto a concentragdo de CO é
incrementada nesse intervalo de ER, esse processo vai reduzir a quantidade de char (carbono)
disponivel no gaseificador.

A concentracdo de CH, diminui rapidamente com o incremento de ER, porque com a
reducdo do char disponivel, a reacdo de metanagdo (C + 2H, = CH,) é desfavorecida. A
guantidade de H, produzido aumenta até em torno de ER=0,40, depois com o incremento do
ER essa concentragéo de H, comega a ser rapidamente reduzida, porque o H, formado durante
as tipicas condicdes de reducdo (auséncia de O,), reage com o0 O, adicional fornecido na
gaseificacdo, formando H,O (H, +1/20, - H,0), contribuindo para a elevacdo da
concentragdo de H,O. Comportamento similar foi observado por Chen et al. (2013) e
Haryanto et al. (2009), na qual os autores relatam que a concentragdo do H, primeiramente
aumenta para temperaturas menores e depois comega a declinar ligeiramente. Em geral, um
aumento de ER e da temperatura conduz a uma diminui¢do da concentragdo de CH,, € um
aumento das concentracfes de CO, e H,O. A Figura 5.17 mostra o PCI em base méssica do
gas produzido na gaseificagdo em funcdo da variacdo de ER para as trés condicdes de

gaseificacdo com vapor avaliadas.
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Figura5.17 — PCI em base méssica do gés produzido na gaseificagdo para o cenério C1.
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As reacOes endotérmicas e de reforma a vapor do CH, (CH, + H,0 = CO + 3H,) séo
limitadas pela falta de energia, fazendo com que a pirdlise sgja dominante, dessa forma, para
valores de 0,10<ER<0,20 as concentragdes de CO, aumentam de forma acentuada para a
condicdo SB=0, e para 0s outros casos nos quais SB=1 e SB=2 de forma mais gradual. A
Figura 5.18 mostra o PCI do gas em base volumétrica em funcdo da variacéo de ER para as

trés condicdes de gaseificacdo com vapor analisadas.
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Figura5.18 — PCI em base volumétrica do gas produzido na gaseificacéo para o cenario C1.

Portanto, pode-se concluir que a maior quantidade de vapor de H,O adicionada a
gaseificacdo aumenta consideravel mente a concentragéo de H, no gas da gaseificacdo, porém
o PCI do gas é reduzido devido a dilui¢do dos gases combustiveis (H,, CO e CH,) na maior
vazdo de vapor gue saira juntamente com os produtos gasosos formados na gaseificagdo. A
Figura 5.19 apresenta os resultados para 0 consumo total de energia (energia da biomassa
torrefeita gaseificada, energia elétrica para producdo, compressdo do O, e bombeamento da
H,O e energia térmica para aquecimento do O, e da H,O para geragdo de vapor), ndo
incluindo as perdas para a realizagdo da gaseificagdo em LFC para o cenario C1. A Figura
5.20 apresenta a eficiéncia a frio da gaseificacdo em LFC para o cenario C1. A Figura 5.21
mostra a eficiéncia global da gaseificagdo, considerando toda a energia produzida (syngas) e

toda a energia consumida (biomassa, térmica, elétrica e perdas).
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A Tabela 5.13, mostrada abaixo, apresenta os resultados do consumo energético total da
gaseificacdo de biomassa torrefeita para o cenario C1 considerando: 0 consumo de energia
elétrica (MWg) para a producéo do O, (ndo mostrado no diagrama de fluxos da Figura 4.7), o
consumo de energia elétrica (MWy) para a compressdo do O, (fluxo GSO2ELEC da Figura
4.7), consumo de energia el étrica (MWg) para o0 bombeamento da H,O (fluxo GSO1ELEC da
Figura 4.7), o consumo de energia térmica (MWy) para o aguecimento do O, (fluxo
GS02HEAT), o consumo de energia térmica (MWy,) para a geracéo de vapor no trocador de
caor (fluxo GSO1HEAT), para os casos em que SB=1 e SB=2. Além disso, também sdo
mostradas as perdas de calor (MWy,) da gaseificagéo (ndo mostradas no diagrama de fluxos da
Figura 4.7) e a energia térmica (igyng - PClgyny) contida no syngas produzido na
gaseificacdo (fluxo GSO1SY RW).

Deve-se observar que para o cenario C1 além do consumo de energia el étrica mostrado
na Tabela 5.13 foi calculado que o consumo adicional de energia elétrica para 0s
equipamentos auxiliares e utilidades para a realizacdo da gaseificagdo em LFC éigual a 1,136

MWy, para ambos 0S Casos com vapor e Sem vapor.
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Tabela5.13 — Consumo de energia (el étrico e térmico) da gaseificacdo, perdas de calor e energiatérmica do syngas para o cenario C1.

Consumo deenergia eétrica (MWy) Consumo de energia térmica (MW,y) Perdasde Energia
ER Producdo Compressio Bombeamento  Aquecimento Producéo de vapor calor (MWy,) térmicado
de O, do O, daH,O do O, (aguecimento da H,0) syngas (M Wy,)
SB=0
0,10 0,904 0,075 0,0 0,003 0,0 2,80 115,05
0,15 1,368 0,113 0,0 0,004 0,0 2,83 119,84
0,20 1,840 0,152 0,0 0,006 0,0 2,85 113,87
0,25 2,320 0,191 0,0 0,007 0,0 2,88 110,32
0,30 2,809 0,232 0,0 0,009 0,0 2,90 108,57
0,35 3,305 0,273 0,0 0,011 0,0 2,92 107,83
0,40 3,810 0,314 0,0 0,012 0,0 2,95 106,12
0,45 4,322 0,357 0,0 0,014 0,0 2,97 101,15
0,50 4,843 0,399 0,0 0,015 0,0 3,00 93,64
0,55 5,372 0,443 0,0 0,017 0,0 3,02 85,32
SB=1
0,10 0,904 0,075 0,0017 0,003 20,82 2,80 121,06
0,15 1,368 0,113 0,0018 0,004 20,92 2,83 116,51
0,20 1,840 0,152 0,0018 0,006 21,03 2,85 112,55
0,25 2,320 0,191 0,0018 0,007 21,14 2,88 109,48
0,30 2,809 0,232 0,0019 0,009 21,25 2,90 107,48
0,35 3,305 0,273 0,0019 0,011 21,36 2,92 106,08
0,40 3,810 0,314 0,0019 0,012 21,47 2,95 103,22
0,45 4,322 0,357 0,0020 0,014 21,58 2,97 97,41
0,50 4,843 0,399 0,0020 0,015 21,69 3,00 89,99
0,55 5,372 0,443 0,0020 0,017 21,80 3,02 82,05
SB=2
0,10 0,904 0,075 0,0031 0,003 41,63 2,80 120,74
0,15 1,368 0,113 0,0031 0,004 41,85 2,83 116,05
0,20 1,840 0,152 0,0031 0,006 42,07 2,85 111,90
0,25 2,320 0,191 0,0032 0,007 42,29 2,88 108,51
0,30 2,809 0,232 0,0032 0,009 42,51 2,90 105,95
0,35 3,305 0,273 0,0032 0,011 42,73 2,92 103,89
0,40 3,810 0,314 0,0033 0,012 42,94 2,95 100,93
0,45 4,322 0,357 0,0033 0,014 43,16 2,97 95,43
0,50 4,843 0,399 0,0033 0,015 43,38 3,00 88,22
0,55 5,372 0,443 0,0034 0,017 43,60 3,02 80,43
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e CENARIOC2

Para 0 cenario C2 as condicdes de operacdo sdo mostradas no Anexo E, na Tabela E. 1.
Os resultados obtidos apresentam similaridade com os mostrados anteriormente para o cenario
C1 e s8o mostrados no Anexo E, nas Figuras E.1 até E.8. A Tabela 5.14 apresenta 0s
resultados do consumo energético total da gaseificagcao de biomassa torrefeita para o cenario
c2.

e CENARIOC3

Para o cenario C3 as condicdes de operacdo sdo mostradas no Anexo E, na Tabela E.2.
Os resultados obtidos apresentam similaridade com os mostrados anteriormente para o cenario
C1 e sdo mostrados no Anexo E, nas Figuras E.9 até E.16. A Tabela 5.15 apresenta os
resultados do consumo energético total da gaseificacdo de biomassa torrefeita para o cen&rio
Cs3.
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Tabela5.14 — Consumo de energia (el étrico e térmico) da gaseificacdo, perdas de calor e energiatérmica do syngas para o cenario C2.

Consumo deenergia eétrica (MWy) Consumo de energia térmica (MW,y) Perdasde Energia
ER Producdo Compressio Bombeamento  Aquecimento Producéo de vapor calor (MWy,) térmicado
de O, do O, daH,O do O, (aguecimento da H,0) syngas (M Wy,)
SB=0
0,10 1,269 0,105 0 0,004 0 3,93 166,59
0,15 1,921 0,158 0 0,006 0 3,97 169,53
0,20 2,583 0,214 0 0,008 0 4,00 162,41
0,25 3,257 0,269 0 0,010 0 4,03 158,65
0,30 3,943 0,325 0 0,013 0 4,07 157,05
0,35 4,639 0,383 0 0,015 0 4,10 155,81
0,40 5,347 0,441 0 0,017 0 4,13 151,63
0,45 6,066 0,500 0 0,019 0 4,17 142,81
0,50 6,797 0,561 0 0,022 0 4,20 131,70
0,55 7,538 0,622 0 0,024 0 4,24 119,91
SB=1
0,10 1,269 0,105 0,0022 0,004 29,64 3,93 171,37
0,15 1,921 0,158 0,0022 0,006 29,80 3,97 165,81
0,20 2,583 0,214 0,0022 0,008 29,96 4,00 161,41
0,25 3,257 0,269 0,0023 0,010 30,12 4,03 158,54
0,30 3,943 0,325 0,0023 0,013 30,27 4,07 156,86
0,35 4,639 0,383 0,0023 0,015 30,43 4,10 154,15
0,40 5,347 0,441 0,0024 0,017 30,59 4,13 147,42
0,45 6,066 0,500 0,0024 0,019 30,74 4,17 137,63
0,50 6,797 0,561 0,0024 0,022 30,90 4,20 126,80
0,55 7,538 0,622 0,0024 0,024 31,06 4,24 115,53
SB=2
0,10 1,269 0,105 0,0040 0,004 59,29 3,93 170,86
0,15 1,921 0,158 0,0040 0,006 59,60 3,97 165,18
0,20 2,583 0,214 0,0041 0,008 59,91 4,00 160,55
0,25 3,257 0,269 0,0041 0,010 60,23 4,03 157,15
0,30 3,943 0,325 0,0041 0,013 60,54 4,07 154,67
0,35 4,639 0,383 0,0042 0,015 60,86 4,10 151,42
0,40 5,347 0,441 0,0042 0,017 61,18 4,13 144,70
0,45 6,066 0,500 0,0042 0,019 61,49 4,17 135,08
0,50 6,797 0,561 0,0043 0,022 61,81 4,20 124,44
0,55 7,538 0,622 0,0043 0,024 62,12 4,24 113,36
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Tabela5.15 — Consumo de energia (el étrico e térmico) da gaseificacdo, perdas de calor e energiatérmica do syngas para o cenario C3.

Consumo deenergia eétrica (MWy) Consumo de energia térmica (MWy) Perdasde Energia
ER Produ¢do Compressio Bombeamento  Aquecimento  Producéo de vapor calor (MWy,) térmicado
de O, do O, daH,0O do O, (aguecimento da H,0) syngas (MWy,)
SB=0
0,10 1,611 0,133 0 0,005 0 4,97 213,32
0,15 2,438 0,201 0 0,008 0 5,02 216,89
0,20 3,278 0,270 0 0,010 0 5,06 208,32
0,25 4,133 0,341 0 0,013 0 5,10 204,18
0,30 5,002 0,413 0 0,016 0 5,14 202,62
0,35 5,885 0,485 0 0,019 0 5,18 200,67
0,40 6,782 0,565 0 0,022 0 5,23 192,57
0,45 7,692 0,635 0 0,025 0 5,27 181,61
0,50 8,618 0,711 0 0,027 0 5,31 167,22
0,55 9,556 0,788 0 0,030 0 5,35 152,19
SB=1
0,10 1,611 0,133 0,0026 0,005 35,77 4,97 217,90
0,15 2,438 0,201 0,0026 0,008 35,97 5,02 211,09
0,20 3,278 0,270 0,0026 0,010 36,16 5,06 205,93
0,25 4,133 0,341 0,0027 0,013 36,36 5,10 202,90
0,30 5,002 0,413 0,0027 0,016 36,56 5,14 201,20
0,35 5,885 0,485 0,0027 0,019 36,75 5,18 197,27
0,40 6,782 0,565 0,0028 0,022 36,95 5,23 187,81
0,45 7,692 0,635 0,0028 0,025 37,14 5,27 175,01
0,50 8,618 0,711 0,0028 0,027 37,34 5,31 161,15
0,55 9,556 0,788 0,0029 0,030 37,54 5,35 146,78
SB=2
0,10 1,611 0,133 0,0047 0,005 71,54 4,97 218,71
0,15 2,438 0,201 0,0047 0,008 71,93 5,02 212,44
0,20 3,278 0,270 0,0048 0,010 72,33 5,06 207,70
0,25 4,133 0,341 0,0048 0,013 72,72 5,10 204,53
0,30 5,002 0,413 0,0049 0,016 73,11 5,14 201,66
0,35 5,885 0,485 0,0049 0,019 73,51 5,18 195,70
0,40 6,782 0,565 0,0050 0,022 73,90 5,23 185,01
0,45 7,692 0,635 0,0051 0,025 74,29 5,27 172,06
0,50 8,618 0,711 0,0051 0,027 74,68 5,31 158,36
0,55 9,556 0,788 0,0051 0,030 75,07 5,35 144,21
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5.2.2 Leito Arrastado (LA)

O modelo de gaseificagcdo em LA desenvolvido neste trabalho foi validado com os
resultados de Zheng e Furinsky (2005), que usaram dados reais para smular um modelo de
gaseificacdo de carvado mineral em LA para os gaseificadores Shell e Texaco, 0os quais sdo
mostrados na Tabela 5.16.

Tabela 5.16 — Dados de entrada da composi¢cao da biomassa e condi¢des experimentais do
estudo avaliado (Zheng e Furinsky, 2005).

Andliseimediata Analise elementar Condicles operacionais
Carbonofixo % 47,9 | Carbono % 69,71 | PCSdo carvao MJkg 29,40
Voléateis % 32,5 | Hidrogénio % 48 Vazéo de carvéo kg/s 30,22
Umidade % 89 Nitrogénio % 14 Relacdo O,/Carvéo - 0,9
Cinzas % 10,7 | Enxofre % 3,64 Relacdo Vapor/Carvdo  — 0,09

Oxigénio % 7,83 Pressio bar 30,0
Relacgdo H/IC - 0,82 Temperatura °C 2000,0

A Figura5.22 mostra a comparagdo da composi¢do molar do syngas obtido por Zheng e
Furinsky (2005) com o modelo desenvolvido em Aspen Plus™. Pode-se observar que os
dados possuem um bom gjuste com os dados apresentados, com um desvio médio de 6,9%.

Em gera, os modelos desenvolvidos em Aspen Plus™ para a gaseificagdo em LA
possuem maior exatidao devido as atas temperaturas e pressdes do reator de gaseificacdo, que
fazem com que a conversdo de carbono sgja de aproximadamente 100%, promovendo
melhores condigdes para que os componentes alcancem o equilibrio quimico, portanto a
composicdo final calculada no modelo em Aspen Plus™ fica mais préximo da realidade.
Kunze e Spliethoff (2011) relataram que o desvio médio dos modelos de gaseificacdo de LA
no Aspen Plus™ é de aproximadamente 5%.

Da mesma forma que para a gaseificacéo em LFC realizou-se uma andlise da variagéo
dos parametros de ER e SB para determinar a influéncia dos parametros de operacdo na
distribuicéo dos produtos finais da gaseificacdo e do consumo total de energia necessério para
a gaseificacdo. Os vaores de ER foram variados de 0,10 até 0,55, e os vaores de SB
considerados séo SB=0, SB=1 e SB=2.
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Figura 5.22 — Resultados de comparacéo do modelo desenvolvido no Aspen Plus™ com
dados da literatura do gaseificador Shell.

e CENARIOC1

Para 0 cenario C1 da gaseificacdo em LA os parametros de entrada séo mostrados na
Tabela 5.17 para a primeira condicéo analisada, sem a introducéo de vapor (SB=0), ou sgja,
considerando somente a gaseificacdo com o0 agente oxidante (95% de O, e 5% de Ny). A
Tabela 5.18 apresenta os valores para a segunda condi¢do analisada, ou sgja, gaseificacéo da
biomassa para a introducdo de vapor (SB=1) e a Tabela 5.19 para aterceira condicéo avaliada
de SB=2.

Considera-se que pressdo de operacdo sera de 40 bar. Os valores de variagdo de
temperatura de gaseificacdo bem como da conversio de carbono da biomassa foram obtidos
através de Martelli et al. (2011), Consonni et al. (2009), Larson et al., (2006a), Larson et al.
(2006b).
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Tabela5.17 — Parametros de entrada da gaseificacdo em LA com O, e SB=0 (cenario C1)

ER Conversdo de carbono (%)  Temperatura(°C)  Vazdo de agente oxidante (kg/s)  Vaz&o de vapor (kg/s)

0,10 92,51 785 1,1753 0
0,15 93,27 827 1,7754 0
0,20 94,03 871 2,3837 0
0,25 94,78 916 3,0001 0
0,30 95,54 964 3,6249 0
0,35 96,30 1014 4,2580 0
0,40 97,06 1065 4,8994 0
0,45 97,81 1119 5,5486 0
0,50 98,57 1176 6,2065 0
0,55 99,33 1234 6,8726 0

Tabela 5.18 — Pardmetros de entrada da gaseificagdo em LA com O, e SB=1 (cenério C1).

ER Conversdo de carbono (%) Temperatura (°C)  Vazdo de agente oxidante (kg/s)  Vazéo de vapor (kg/s)

0,10 92,51 731 1,1753 7,0193
0,15 93,27 773 1,7754 7,0490
0,20 94,03 817 2,3837 7,0787
0,25 94,78 862 3,0001 7,1081
0,30 95,54 910 3,6249 7,1378
0,35 96,30 960 4,2580 7,1675
0,40 97,06 1011 4,8994 7,1972
0,45 97,81 1065 5,5486 7,2265
0,50 98,57 1122 6,2065 7,2562
0,55 99,33 1180 6,8726 7,2859

Tabela5.19 — Parametros de entrada da gaseificacdo em LA com O, e SB=2 (cenario C1).

ER Conversdo de carbono (%) Temperatura (°C)  Vazdo de agente oxidante (kg/s)  Vazéo de vapor (kg/s)

0,10 92,51 656 1,1753 14,0387
0,15 93,27 698 1, 7754 14,0981
0,20 94,03 742 2,3837 14,1575
0,25 94,78 787 3,0001 14,2161
0,30 95,54 835 3,6249 14,2755
0,35 96,30 885 4,2580 14,3349
0,40 97,06 936 4,8994 14,3943
0,45 97,81 990 5,5486 14,4529
0,50 98,57 1047 6,2065 14,5123
0,55 99,33 1105 6,8726 14,5717
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As Figuras 5.23, 5.24 e 5.25 abaixo mostram os resultados da composi¢cdo molar (que é
analoga a composi¢cdo volumeétrica) do gas produzido na gaseificagdo em fungdo da variagdo
de ER e datemperatura para diversas condi¢oes de SB (SB=0, SB=1, SB=2).
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relacéo de equivaléncia e da temperatura para SB=2 para o cenario C1.

Ao se comparar os valores de concentraces dos gases provenientes da gaseificagdo em
LA com os valores das concentracdes da gaseificacdo em LFC observa-se uma reducdo das
concentragdes de CH,4. Para gaseificagdo em LFC e SB=0 a concentracéo de CH, comega em
ER=0,10 com 46% e depois cai proximo a zero somente quando ER=0,50, ja para LA a
concentracdo em ER=0,10 é igual a 33% e cai proximo a zero quando ER=0,40. Esse
comportamento € devido a0 aumento da pressdo e temperatura de gaseificacdo. As
concentragdes de CO sdo maiores para gaseificacdo em LA em comparacdo com a
gaseificacdo em LFC para todos os intervalos de ER (0,10<ER<0,55) para SB=0. As
concentragbes comegam em 50% para ER=0,10, sobem até 53% no intervalo entre
0,35<ER<0,45 e depois voltam para 50% para ER=0,55.

As concentragdes de CO, s80 menores para a gaseificagcdo em LA do que para a
gaseificacdo em LFC. Para LA as concentragbes de CO, comegcam em 8% (ER=0,10) se
mantém em 10% para 0,15<ER<0,35, e depois atingem 25% para ER=0,55. As concentractes
de H, para a gaseificacdo em LA seguem a mesma curva de tendéncia da gaseificacéo em
LFC, inclusive o valor maximo atingido € o mesmo (36%), porém ha um deslocamento da
curva. Para LFC o valor méximo é atingido para ER=0,45, e para LA €ele é atingido para
ER=0,35 e depois cai até 25% para ER=0,55.

O mesmo comportamento é repetido para as condicbes de SB=1. A gaseificagdo com

maiores temperaturas e pressdes conduz a maiores valores de CO, porgue para a gaseificacao
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em LFC a concentragcdo méxima atingida de CO é de 19% para ER=0,55, ja para LA é
possivel atingir 31% quando ER=0,55. Considerando SB=1 a concentragcdo de CO, paraLA é
menor para todas as faixas de ER analisadas, ela comega em 28% para ER=0,10, depois cai
até 22% para ER=0,30 e depois volta subir até 35% para ER=0,55. A concentracéo de H;
segue a mesma tendéncia, tanto para LFC quanto LA, porém o valor maximo de 48% para LA
é atingido antes (ER=0,30), em comparacdo a gaseificacdo em LFC (ER=0,40). Considerando
a gaseificacdo em LA, para SB=2 as curvas sdo semelhantes as curvas para SB=1, entretanto
os valores absolutos das concentracdes sdo menores para CH4 e CO, e ligeiramente maiores
paraH; e CO,. A Figura5.26 mostra o PCl em base massica do gas produzido na gaseificacao

de LA em funcdo davariacdo de ER.
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Figura5.26 — PCI do syngas da gaseificagdo em LA em base massica para o cenério C1.

A Figura 5.27 mostra o PCI do gas em base volumétrica em funcéo da variacdo de ER
para a gaselficacdo em LA. Pode-se concluir que os valores de PCl do syngas para
gaseificacdo em LFC sdo semelhantes aos valores de PCl para a gaseificagdo em LA. Os
valores estédo de acordo com Zhang (2010) que indicou que o syngas produzido por
gaseificacdo em LFC pode variar entre 7-14 MJNm? e para LA pode variar entre 11-19
MJNmM3. Segundo Basu (2010) quando se utiliza O, puro, como 0s casos analisados neste
trabalho, o valor do PCI pode variar entre 10-15 MJNm3, todavia uma grande quantidade de
energia € consumida na separagado e compressao do O,.
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Figura5.27 — PCI do syngas da gaseificagdo em LA em base volumeétrica para o cenério C1.

Ao se comparar os vaores do PCl em base massica da gaseificacdo em LFC e LA
(Figuras 5.17 e 5.26) e do PCl em base volumétrica (Figuras 5.18 e 5.27) pode-se observar
que os valores sdo parecidos, porém a energia térmica do syngas proveniente da gaseificacdo
em LA é maior devido a maior vaz&o de gases. Considerando o cenério C1 paratoda faixa de
variacdo de ER (0,10<ER<0,55) e SB (0<SB<2) a energia do syngas da gaseificacdo em LA é
em média 13,8 MWy, maior do que a energia obtida na gaseificacdo em LFC, para o cenario
C2 a energia do syngas é em média 17,3 MWy, maior para a gaseificagdo em LA, e para 0
cenario C3 aenergiado syngas € em média 23,7 MWy, maior para a gaseificagcdo em LA.

Entretanto, pode-se observar que o consumo energético total para a gaseificacdo em LA
€ maior do que a gaseificagdo em LFC em funcdo da compresséo do O, até 40 bar. Para 0
cen&rio C1 o consumo energético total para a gaseificagdo em LA é em média 12,6 MW
maior do que para a gaseificagdo em LFC, para o cenario C2 0 consumo energético é em
meédia 16,6 MW maior para a gaseificacdo em LA e parao cenario C3 0 consumo energetico €
em média 20,7 MW maior para a gaseificacdo em LA. Contudo, mesmo tendo um consumo
energético maior, a eficiéncia globa que considera a energia produzida dividida pela energia
total consumida (energia da biomassatorrefeita, energia elétrica, energia térmica e perdas) do
processo ainda € maior para a gaseificagdo em LA, considerando todas faixas de variagdo de
ER e SB: em média 3,6% maior para o cenario C1, em média 3,1% maior para o cenario C2 e

em média 2,8% maior para o cenario C3.
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A Figura 5.28 apresenta os resultados para o consumo total de energia (energia da
biomassa torrefeita, energia térmica e elétrica ndo incluindo as perdas) para a realizacdo da
gaseificagdo em LA para o cen&io Cl. A Figura 5.29 apresenta a €ficiéncia a frio da
gaseificacdo em LA parao cenério C1.
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A Figura 5.30 apresenta a eficiéncia globa da gaseificacdo em LA, considerando a
energia produzida (syngas) e toda a energia consumida (energia da biomassa, energia térmica,
elétrica e perdas).
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Figura5.30 — Eficiéncia global (el étricat+térmica) da gaseificacdo em LA parao cenério C1.

A Tabela 5.20 apresenta os resultados energéticos da gaseificacdo em LA de biomassa
torrefeita para o cenario C1, considerando todos os consumos de energia (el étricat+térmica),
perdas e a energia contida no gas produzido. Da mesma forma que para 0s casos da
gaseificacdo em LFC, deve-se observar que para o cenario C1, aém do consumo de energia
elétrica mostrado na Tabela 5.20 foi calculado que o consumo adicional de energia elétrica
para os equipamentos auxiliares e utilidades para a realizago da gaseificacdo em LA éigua a

1,278 MWy, para ambos 0S casos Com vapor e sem vapor.
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Tabela5.20 — Consumo de energia (el étrico e térmico) da gaseificacdo, perdas de calor e energiatérmica do syngas para o cenario C1.

Consumo deenergia eétrica (MWy) Consumo de energia térmica (MW,y) Perdasde Energia
ER Producdo Compressio Bombeamento  Aquecimento Producéo de vapor calor (MWy,) térmicado
de O, do O, daH,O do O, (aguecimento da H,0) syngas (M Wy,)
SB=0
0,10 0,955 0,658 0 0,584 0 2,96 141,09
0,15 1,443 0,993 0 0,882 0 2,98 136,96
0,20 1,937 1,334 0 1,184 0 3,00 133,71
0,25 2,438 1,678 0 1,490 0 3,02 130,73
0,30 2,945 2,028 0 1,800 0 3,04 127,41
0,35 3,460 2,382 0 2,115 0 3,06 122,65
0,40 3,981 2,741 0 2,433 0 3,08 115,86
0,45 4,509 3,104 0 2,756 0 3,10 107,74
0,50 5,043 3,472 0 3,082 0 3,12 99,05
0,55 5,584 3,845 0 3,413 0 3,14 90,09
SB=1
0,10 0,955 0,658 0,0708 0,584 22,44 2,96 138,40
0,15 1,443 0,993 0,0710 0,882 22,54 2,98 135,90
0,20 1,937 1,334 0,0712 1,184 22,63 3,00 133,64
0,25 2,438 1,678 0,0715 1,490 22,73 3,02 130,76
0,30 2,945 2,028 0,0717 1,800 22,82 3,04 126,47
0,35 3,460 2,382 0,0719 2,115 22,92 3,06 120,25
0,40 3,981 2,741 0,0722 2,433 23,01 3,08 112,70
0,45 4,509 3,104 0,0724 2,756 23,11 3,10 104,52
0,50 5,043 3,472 0,0726 3,082 23,20 3,12 96,04
0,55 5,584 3,845 0,0729 3,413 23,30 3,14 87,34
SB=2
0,10 0,955 0,658 0,1242 0,584 44,90 2,96 136,42
0,15 1,443 0,993 0,1246 0,882 45,09 2,98 133,33
0,20 1,937 1,334 0,1251 1,184 45,28 3,00 130,63
0,25 2,438 1,678 0,1255 1,490 45,47 3,02 127,68
0,30 2,945 2,028 0,1259 1,800 45,66 3,04 123,69
0,35 3,460 2,382 0,1264 2,115 45,85 3,06 117,86
0,40 3,981 2,741 0,1268 2,433 46,04 3,08 110,57
0,45 4,509 3,104 0,1273 2,756 46,23 3,10 102,57
0,50 5,043 3,472 0,1277 3,082 46,42 3,12 94,26
0,55 5,584 3,845 0,1281 3,413 46,61 3,14 85,71
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e CENARIOC2

Para 0 cenario C2 as condic¢des de operagdo sdo mostradas no Anexo F, na Tabela F.1.
Os resultados obtidos apresentam similaridade com os mostrados anteriormente para o cenario
C1 e sdo mostrados no Anexo F, nas Figuras F.1 até F.8. A Tabela 5.21 apresenta o0s
resultados do consumo energético total da gaseificacao de biomassa torrefeita para o cenario
c2.

e CENARIOC3

Para o cenario C3 as condi¢des de operacéo sdo mostradas no Anexo F, na Tabela F.2.
Os resultados obtidos apresentam similaridade com os mostrados anteriormente para o cenario
C1 e s80 mostrados no Anexo F, nas Figuras F.9 até F.16. A Tabela 5.22 apresenta os
resultados do consumo energético total da gaseificac@o de biomassa torrefeita para o cen&rio
Cs.
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Tabela5.21 — Consumo de energia (el étrico e térmico) da gaseificacdo, perdas de calor e energiatérmica do syngas para o cenario C2.

Consumo deenergia eétrica (MWy) Consumo de energia térmica (MW,y) Perdasde Energia
ER Producdo Compressio Bombeamento  Aquecimento Producéo de vapor calor (MWy,) térmicado
de O, do O, daH,O do O, (aguecimento da H,0) syngas (M Wy,)
SB=0
0,10 1,340 0,923 0 0,819 0 4,14 198,40
0,15 2,025 1,394 0 1,237 0 4,17 193,31
0,20 2,718 1,872 0 1,661 0 4,20 189,40
0,25 3,421 2,355 0 2,001 0 4,23 185,63
0,30 4,133 2,846 0 2,526 0 4,26 180,65
0,35 4,855 3,343 0 2,967 0 4,28 173,17
0,40 5,586 3,846 0 3,414 0 4,31 162,98
0,45 6,326 4,355 0 3,866 0 4,34 151,30
0,50 7,076 4,872 0 4,325 0 4,37 139,02
0,55 7,835 5,394 0 4,789 0 4,40 126,40
SB=1
0,10 1,340 0,923 0,0914 0,819 30,94 4,14 194,05
0,15 2,025 1,394 0,0917 1,237 31,07 4,17 191,54
0,20 2,718 1,872 0,0920 1,661 31,20 4,20 189,11
0,25 3,421 2,355 0,0923 2,001 31,33 4,23 185,26
0,30 4,133 2,846 0,0927 2,526 31,47 4,26 178,57
0,35 4,855 3,343 0,0930 2,967 31,60 4,28 169,26
0,40 5,586 3,846 0,0933 3,414 31,73 4,31 158,38
0,45 6,326 4,355 0,0936 3,866 31,86 4,34 146,79
0,50 7,076 4,872 0,0939 4,325 31,99 4,37 134,82
0,55 7,835 5,394 0,0942 4,789 32,13 4,40 122,56
SB=2
0,10 1,340 0,923 0,1629 0,819 273,872 4,14 191,30
0,15 2,025 1,394 0,1635 1,237 277,88 4,17 187,84
0,20 2,718 1,872 0,1641 1,661 281,92 4,20 184,83
0,25 3,421 2,355 0,1647 2,001 285,97 4,23 181,04
0,30 4,133 2,846 0,1653 2,526 290,07 4,26 174,85
0,35 4,855 3,343 0,1659 2,967 294,20 4,28 166,01
0,40 5,586 3,846 0,1665 3,414 298,37 431 155,45
0,45 6,326 4,355 0,1670 3,866 302,55 4,34 144,09
0,50 7,076 4,872 0,1676 4,325 306,78 4,37 132,33
0,55 7,835 5,394 0,1682 4,789 311,05 4,40 120,28
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Tabela5.22 — Consumo de energia (el étrico e térmico) da gaseificacdo, perdas de calor e energiatérmica do syngas para o cenario C3.

Consumo deenergia eétrica (MWy) Consumo de energia térmica (MW,y) Perdasde Energia
ER Producdo Compressio Bombeamento  Aquecimento Producéo de vapor calor (MWy,) térmicado
de O, do O, daH,O do O, (aguecimento da H,0) syngas (M Wy,)
SB=0
0,10 1,700 1,170 0 1,0390 0 5,24 251,41
0,15 2,567 1,768 0 1,5691 0 5,27 246,78
0,20 3,446 2,373 0 2,1064 0 531 244,16
0,25 4,337 2,986 0 2,6506 0 5,34 241,20
0,30 5,239 3,607 0 3,2021 0 5,38 234,43
0,35 6,153 4,236 0 3,7609 0 541 222,28
0,40 7,079 4,874 0 4,3266 0 5,45 207,71
0,45 8,016 5,519 0 4,8991 0 5,48 192,42
0,50 8,965 6,172 0 5,4792 0 5,52 176,78
0,55 9,925 6,834 0 6,0664 0 5,55 160,79
SB=1
0,10 1,700 1,170 0,1067 1,0390 37,40 5,24 245,46
0,15 2,567 1,768 0,1071 1,5691 37,56 5,27 246,06
0,20 3,446 2,373 0,1075 2,1064 37,71 5,31 246,29
0,25 4,337 2,986 0,1079 2,6506 37,89 5,34 241,28
0,30 5,239 3,607 0,1083 3,2021 38,06 5,38 230,27
0,35 6,153 4,236 0,1086 3,7609 38,22 5,41 216,67
0,40 7,079 4,874 0,1090 4,3266 38,39 5,45 202,21
0,45 8,016 5,519 0,1094 4,8991 38,55 5,48 187,29
0,50 8,965 6,172 0,1098 5,4792 38,71 5,52 172,05
0,55 9,925 6,834 0,1102 6,0664 38,88 5,55 156,47
SB=2
0,10 1,700 1,170 0,1917 1,0390 74,81 5,24 242,02
0,15 2,567 1,768 0,1925 1,5691 75,14 5,27 241,08
0,20 3,446 2,373 0,1932 2,1064 75,47 5,31 240,96
0,25 4,337 2,986 0,1939 2,6506 75,80 5,34 236,72
0,30 5,239 3,607 0,1947 3,2021 76,13 5,38 226,30
0,35 6,153 4,236 0,1954 3,7609 76,46 5,41 213,05
0,40 7,079 4,874 0,1961 4,3266 76,79 5,45 198,86
0,45 8,016 5,519 0,1968 4,8991 77,11 5,48 184,20
0,50 8,965 6,172 0,1976 5,4792 77,44 5,52 169,20
0,55 9,925 6,834 0,1983 6,0664 77,77 5,55 153,85
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5.2.3 Definicdo dos cenarios de gaseificacdo analisados

Conforme os resultados apresentados nos itens antecedentes podem existir inUmeras
condicdes possiveis para a producdo dos combustiveis por meio do syngas, que por sua vez,
dependem das condicdes de operacdo do processo de gaseificagcdo, em funcdo das vazdes de
O, e vapor introduzidas no reator de gaseificagdo. Entretanto, conforme Siedlecki (2011) em
termos préticos a variagdo destes parametros de operacéo € bem rigida, de tal forma que ER
varia entre 0,20-0,40; e da mesma forma SB nunca € maior do que 1,0. Portanto, neste
trabalho foram selecionadas duas condicdes tipicas de operacéo para a gaseificagdo em LFC e
LA, as quais sdo empregadas como padréo de referéncia para a avaliagdo dos cenérios
prospectivos de producdo de combustivels derivados do syngas. As condicbes de operacao
selecionadas s&o: ER=0,30/SB=0 e ER=0,30/SB=1,0.

Este procedimento é frequentemente realizado nos trabalhos que avaliam a producgéo de
combustiveis de segunda geracéo através da gaseificagdo. As condicdes de operacdo
selecionadas sd0 mostradas em detalhes na Tabela 5.23, juntamente com a composi¢do do gés
e as variaveis calculadas do processo. Deve-se ressaltar que além de H,, CO, CO,, CHy4, N2 €
H,O o gaseificador produz outras substancias que sdo consideradas contaminantes para 0s
processos subsequentes de sintese, tais como, cinzas, H,S, HCI, NH3, alcatrdes, etc. Essas
substéncias estédo presentes no gas produzido na gaseificagcdo em pequenas quantidades,
entretanto, mesmo assim, precisam ser removidas.

As figuras mostradas abaixo apresentam os balancos de massa e energia do processo da
gaseificagdo. As Figuras 5.31, 5.32 e 5.33 apresentam os balancos de massa e energia para o
processo de gaseificacdo em LFC respectivamente para os cenarios C1, C2 e C3. As Figuras
5.34, 5.35 e 5.36 apresentam os balancos de massa e energia para 0 processo de gaseificagcdo

em LA paraos cend&rios C1, C2 e C3, respectivamente.
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Tabela5.23 — Parametros operacionais, composi ¢do do syngas produzido na gaseificagdo em LFC e LA e varidveis cal culadas do processo.

Gaseificacdo em L eito Fluidizado Cir culante (L FC)

Gaseificacdo em Leito Arrastado (LA)

Parametros operacionals Unidade ™ ario C1 Cenério C2 Cenério C3 Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3

Condicdes de gaseificacdo SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Vazdo total de biomassa torrefeita ka/s 7,312 7,312 10,082 10,082 12,201 12,201 7,312 7,312 10,082 10,082 12,201 12,201
Conversdo de carbono % 90,39 90,39 90,39 90,39 90,39 90,39 95,54 95,54 95,54 95,54 95,54 95,54
Carbono da biomassa ndo reagido ka/s 03755 03755 0,5233 0,5233 0,6518 0,6518 | 0,1742 0,742 0,2428 0,2428 0,3024 0,3024
Vaz&o de biomassa gaseificada ka/s 6,9365 6,9365 9,5587 19,5587 11,5492 11,5492 | 7,4378 77,1378 19,8392 19,8392 11,8986 11,8986
Vazéo de O, (95%0,+5% N,) kg/s 34566 34566 4,8522 4,8522 61556 6,1556 | 3,6249 36249 50867 50867 64477 6,4477
Vazéo de vapor kg/s 0 6,9365 0 9,5587 0 11,5492 0 7,1378 0 9,8392 0 11,8986
Temperatura °C 600 550 632 594 652 609 964 910 994 930 1099 1028
Pressdo bar 2 2 2 2 2 2 40 40 40 40 40 40

Composicéo do syngas
H, kg/s 0,1507 10,3984 0,2771 0,7111 03945 0,93% | 0,3136 05904 04738 08410 0,7053 1,08%4
CO kg/s 3,05642 09585 54115 2,3267 7,7153 3,4416 | 6,7452 4,4973 9,8602 65969 12,8867 9,5291
CO, kg/s 48743 86963 57469 11,7513 6,1063 14,1186 | 1,8941 6,0544 2,2470 8,0983 2,4115 8,5956
CH, ka/s 1,1916 10,9988 11,3814 09596 1,5455 1,0727 | 04327 0,2038 04838 0,2201 0,2451 0,0660
N, ka/s 0,2114 0,2110 0,2957 0,2951 0,3739 03732 | 0,2181 0,2173 0,3050 0,3040 0,3857 0,3851
H,O ka/s 0,5108 56661 0,7444 73713 08750 8,6133 | 0,7580 59355 1,0009 81485 1,0164 9,8833
H,S ka/s 0,0105 00105 0,0146 0,0146 0,0183 0,018 | 0,0105 0,0105 0,0146 00146 0,0183 0,0183
NHs ka/s 0,0002 0,0008 0,0003 0,000 0,0004 00012 | 0,0012 0,0021 0,006 0,0028 0,0017 0,0024
HCI kg/s 0,0020 0,0020 0,0028 0,0028 0,0035 0,0035 | 0,0020 0,0020 0,0028 0,0028 0,0035 0,0035
C,He kg/s 0,0001 0,0000 0,0001 0,0000 0,0001 0,0000 | 0,0001 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Cinzas kg/s 0,3870 0,3870 05359 05359 06719 06719 | 03870 0,3870 05359 05359 0,6719 0,6719
Outros componentes kg/s 0,0003 0,0002 0,0002 0,0002 0,0001 0,0001 | 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 0,0003
Vazdo total de syngas kg/s 10,3931 17,3296 14,4109 23,9696 17,7048 29,2540 | 10,7627 17,9005 14,9259 24,7651 18,3463 30,2449
Vaz&o volumétrica gas Nm?/s 9,205 18489 13628 26,877 17468 33362 | 11,832 21512 16826 30,019 21,976 37,555
Variaveis calculadas do processo

Poder calorifico inferior (PCI) MJkg 10,447 6,202 10,898 6,544 11,444 6,878 11,839 7,065 12,103 7,211 12,778 7,614
Poder calorifico inferior (PCI) MJNm3 | 11,795 5,813 11,524 5,836 11,599 6,031 10,769 5,879 10,736 5,949 10,668 6,132
Energia produzida MWy, 108,577 107,478 157,050 156,857 202,614 201,209 | 127,420 126,467 180,648 178,581 234,429 230,285
Energia da biomassa na entrada MWy, 157,749 157,749 221,068 221,068 279,232 279,232 | 157,749 157,749 221,068 221,068 279,232 279,232
Energia térmica consumida MWy, 0,009 21,259 0,013 30,283 0,016 36,576 1,800 24,620 2,526 33,996 3,202 41,262
Energia elétrica consumida MWy 4,177 4,179 5,860 5,863 7,425 7,428 6,251 6,323 8,770 8,863 11,108 11,216
Energiatotal consumida na gaseificagcdo MW 4,186 25,438 5,873 36,146 7,441 44,004 8,051 30,943 11,296 42,859 14,310 52,478
Perdas de calor MWy, 2,900 2,900 4,066 4,066 5,142 5,142 3,037 3,037 4,257 4,257 5,379 5,379
Eficiéncia afrio da gaseificacéo % 67,6 59,1 69,8 61,4 71,2 62,7 78,4 68,2 79,3 68,9 815 70,7
Eficiéncia global (elétricat+térmica) % 65,9 57,8 68,0 60,0 69,4 61,3 75,5 66,0 76,3 66,6 78,4 68,3
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Figura5.31 — Balanco de massa e energia da gaseificacéo em LFC para o cenario CL.
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Figura5.32 — Balanco de massa e energia da gaseificacdo em LFC para o cenario C2.
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Figura5.33 — Balanco de massa e energia da gaseificacdo em LFC para o cenario C3.
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Figura5.34 — Balanco de massa e energia da gaseificacéo em LA parao cenario C1.
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Figura5.35 — Balanco de massa e energia da gaseificacdo em LA parao cenario C2.
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Figura5.36 — Balanco de massa e energia da gaseificacdo em LA parao cenario C3.
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5.3 AREA 400: LIMPEZA DO SYNGAS

5.3.1 Processo de aminas (MDEA) para LFC

Para 0 atendimento dos requerimentos de remocdo de contaminantes do syngas
produzido na gaseificagdo em LFC foram analisados dois sistemas. processo de aminas
(MDEA) e processo de metanol refrigerado (Rectisol). Na Tabela G.1 (mostrada no Anexo G)
s80 mostrados os principais parametros de operacdo do sistema de limpeza para remocao das
particulas por meio de um ciclone, dos acatrdes através de um lavador de gases, aém da
compressao e resfriamento do syngas. As siglas entre parénteses colocadas a frente da
denominagdo do parametro (vazéo, pressao, temperatura, eficiéncia, etc.) da Tabela G.1, e das
tabelas subsequentes mostradas no Anexo G, e também nesta secéo representam os fluxos
descritos nos diagramas de fluxos realizado no Aspen Plus™ maostrados na Figura 4.14.

O processo de remocdo de gases &cidos que promove a remocdo de H,S e CO, presentes
no syngas é realizado por aminas (MDEA) gue possuem elevada seletividade para o H.S. O
processo de absorcdo € principamente governado pela dissociagdo quimica do H,S, processo
este que € altamente influenciado pela pressdo e temperatura de absorcéo e pH da solucéo de
solvente. Dessa forma, a solugdo de MDEA e H,O precisa ser constantemente reposta,
conforme mostrado na Tabela G.2, que além disso, mostra também as condic¢des de operacdo
do sistema, bem como o consumo energético do processo. Deve-se ressaltar que neste estudo
foi realizada uma andlise preliminar sobre o processo de MDEA no Aspen Plus™, baseada
em cdaculos preliminares de balanco de massa e energia extraidos de NREL (2009a). Na
Tabela G.2 sdo mostrados os consumos de energia térmica total do processo de MDEA, que é
composto pelo somatdrio dos fluxos WCO2HEAT, WCO3HEAT, WCO4HEAT e
WCO5HEAT, adém do consumo interno do processo de MDEA (n& mostrado na Figura
4.14). O consumo de eletricidade total é composto pelo somatdrio dos fluxos WCO4ELEC,
WCO5ELEC, adém do consumo elétrico interno do processo de MDEA (ndo mostrado na
Figura4.14).

Depois que os gases acidos sdo removidos, o fluxo de syngas segue para a proxima
secdo de condicionamento e o fluxo rico em H,S é encaminhado para a secéo de oxidacdo
para a formagdo de SO,. O processo pode ser executado por dois caminhos: processo a altas
temperaturas que operam acima do ponto de orvalho do enxofre e processo a médias
temperaturas que operam abaixo do ponto de orvalho. Neste caso, conforme relatado
anteriormente realizou-se um processo acima do ponto de orvalho. O parémetro de consumo
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total de eletricidade € composto pela energia elétrica associada a producdo de O,, (ndo
mostrado no diagrama de fluxos da Figura 4.16), eetricidade para compresséo do O;
(OXO01ELEC), energia elétrica da bomba de H,O (OX02ELEC) e a energia eétrica interna
consumida pelo processo de oxidacdo (ndo mostrado na Figura 4.16). A Tabela G.3 mostra os
valores dos parametros do processo de oxidacao catalitica do H,S resultante do processo de
MDEA, bem como a energia térmica requerida para 0 aguecimento do syngas até a
temperatura de 375 °C na saida do processo de limpeza (WCO7HEAT).

A Tabela 5.24 apresenta a composi¢cdo quimica do syngas na saida do sistema de
limpeza, os parametros de pressao e temperatura do mesmo, as eficiéncias de remocgdo de CO,
e H,S, o consumo total de energiatérmica, energia elétrica, a quantidade total de vapor gerada
e que € enviada a segdo de geracio de energia e cogeragdo (Area 700) e as relagdes molares
H,/CO.

Tabela 5.24 — Composi¢ao do syngas e consumo total de energia do processo.

BarAmetro Unidade Cenéario C1 Cenéario C2 Cenéario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composicao do syngas na saida do sistema de limpeza (WCO07SY CL)
Pressdo do syngas (WCO07SY CL) bar 275 275 275 275 275 275
Temperatura do syngas (WCO07SY CL) °C 375 375 375 375 375 375
Vazado de H, (WCO7SYCL) kg/s 0,1507 03984 02771 0,7111 0,3945 0,9396
Vazéo de CO (WCO7SYCL) ka/s 3,0542 09585 54115  2,3267 7,7153 3,4416
Vazéo de CO, (WCO7SYCL) ka/s 1,7863 4,6012 1,1701  5,4100 0,2034 5,9991
Vazéo de CH, (WCO7SYCL) ka/s 1,1916 0,9988 1,3814  0,9596 1,5455 1,0727
Vazéo de N, (WCO7SYCL) kg/s 0,2114 0,2110  0,2957  0,2951 0,3739 0,3732
Vazédo de C,H, (WCO7SYCL) kg/s 8,59E-6 2,90E-7 145E-5 6,00E-7 213E-5 8,80E-7
Vazédo de C,Hg (WCO7SYCL) kg/s 112E-4 1,63E-5 1,17E-4 144E-4 126E-4 161E-5
Consumo total de energiatérmica MWy, 14,997 18,574 21,865 28,470 28,548 36,383
Consumo total de energia elétrica MWy 5,254 7,641 7,882 11,883 10,305 15,316
Eficiéncia de remogéo de CO, % 63,4 47,1 79,6 54,0 96,7 57,5
Eficiéncia de remocéo de H,S % 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0
Relagdo H,/CO molar - 0,69 5,82 0,71 4,28 0,72 3,82
Vapor produzido (WCOLSTEA) kg/s 2,94 5,04 4,50 7,88 5,84 10,08
Temperatura do vapor (WCO1STEA) °C 222 239 228 236 237 221
Presséo do vapor (WCO1STEA) bar 22 22 22 22 22 22

Deve-se notar que na Tabela 5.24 que a energiatotal (térmica ou elétrica) do sistema de
limpeza é composta pelo somatorio global das energias consumidas em todas as etapas do
processo. Depois da saida do processo de limpeza 0 syngas ainda possui concentractes
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significativas de CH,4 e concentracoes baixas de C,H,4 e C;Hg, as quais devem ser convertidas
em H, e CO na se¢éo de condicionamento do syngas (Area 500 Condicionamento do syngas).
A relacdo molar H,/CO fornece um indicativo importante sobre qualidade do syngas em
relacdo aos requerimentos de sintese catalitica, por isso esta relagd molar foi incluida na
Tabela 5.24. A Figura 5.37 mostra uma comparacdo entre o somatério total das energias
térmica e elétrica consumidas no sistema de limpeza do syngas (incluindo a remogdo de
particulas, acatrfes e gases acidos) em funcdo da vaz&o de gases acidos (H,S+CO,) removida
para os cenérios avaliados.
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Figura5.37 — Consumo de energia térmica, elétrica e vazao de gases &cidos removida através
do processo de MDEA.

5.3.2 Processo de metanol refrigerado (Rectisol) para LFC

O diagrama de fluxos do processo Rectisol é similar ao processo de MDEA em relacéo
a remocdo de particulas (ciclone) e acatrées (lavador de gases), portanto 0s parametros
analisados séo and ogos 0s mostrados na Tabela G.1. Entretanto, os requerimentos em relagdo
a pressdo de operacdo sdo diferentes, dessa forma, os parémetros do consumo de el etricidade
para a compressdo (WCO3ELEC) e a energia térmica para o resfriamento do syngas
(WCO1HEAT) do processo Rectisol de remocgao dos gases écidos apresentado previamente na

Figura 4.20 sdo mostrados na Tabela G.5. Existem diversas configuragdes possivels para o
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processo Rectisol, dependendo dos requerimentos, especificaces e de fatores de escala de
utilizacao.

Neste trabalho foi utilizada uma configuragdo simplificada do processo Rectisol baseada
em determinacdes de balanco de massa e energia previamente estabel ecidos por Larson et al.
(2006a,b). O solvente metanol € completamente miscivel com agua, e isto reduz suas as
perdas, e além disso, a solugcdo CH3;OH-H,O possui ata estabilidade térmica e quimica. Os
principais parametros de controle do processo sd0 pressdo, temperatura e concentragcdo de
solvente na solugdo, que ndo apresenta propriedades corrosivas e ndo causa problemas de
degradacdo em equipamentos e catalisadores. A Tabela 5.25 apresenta a composi¢cao do
syngas na saida do processo Rectisol, 0s consumos energéticos (térmico e elétrico),
eficiéncias de remocéo de CO, e H,S, relagdo molar H,/CO e vazdes e parametros de vapor

produzido.

Tabela 5.25 — Composi¢cao do syngas e consumo total de energia do processo Rectisol.

Parametro Unidade Cenério C1 Cenéario C2 Cenéario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢ao do syngas na saida do sistema de limpeza (WC07SY CL)
Presséo de saida do syngas (WCO7SY CL) bar 39 39 39 39 39 39
Temperatura do syngas (WCO7SY CL) °C 375 375 375 375 375 375
Vazdo deH, (WCO7SYCL) ka/s 0,1507 0,3984  0,2771 0,7111 0,3945 0,9396
Vazéo de CO (WCO7SYCL) ka/s 3,0642 09585  5,4115 2,3267 7,7153 3,4416
Vazéo de CO, (WCO7SYCL) ka/s 17193 45130  1,0705 5,2720 0,0751 5,8224
Vazéo de CH, (WCO7SYCL) ka/s 11916 09988  1,3814 0,9596 1,5455 1,0727
Vazdo de N, (WCO7SYCL) ka/s 0,2114  0,2110  0,2956 0,2951 0,3738 0,3732
Vazédo de C;H, (WCO7SYCL) ka/s 859E-6 2,90E-7 145E-5 6,00E-7 2,13E-5  8,80E-7
Vazdo de C,Hg (WCO7SYCL) ka/s 1,12E-4 1,63E-5 1,17E-4 144E-5 1,26E-4 1,61E-5
Consumo total de energiatérmica MWy, 3,475 3,462 4,366 4,929 5,235 6,014
Consumo total de energia elétrica MWg 7,374 10,960 10,759 16,759 13,652 21,446
Eficiéncia de remoc&o de CO, % 64,7 48,1 81,4 55,1 98,7 58,7
Eficiéncia de remocéo de H,S % 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0
Relacdo H,/CO molar - 0,69 5,82 0,72 4,28 0,72 3,82
Vapor produzido (WCO01STEA+OXOLSTEA) kg/s 4,65 7,35 7,09 11,47 9,18 14,66
Temperatura (WCO1STEA+OXO01STEA) °C 264 228 241 230 239 223
Pressdo do vapor (WC01STEA+OXO01STEA) bar 22 22 22 22 22 22
Vapor consumido (WCO2STEA) ka/s 0,623 0,827 0,924 1,280 1,192 1,639
Presséio (WCO02STEA) bar 4,8 4,8 4,8 4,8 4,8 4,8
Temperatura (WCO02STEA) °C 180 180 180 180 180 180




Conforme pode ser visualizado na Tabela G.5 (Anexo G) no processo Rectisol ha
perdas de metanol, o qual precisa ser devidamente reposto, aém disso, também nesta tabela
também s80 mostrados 0os consumos energéticos e as vazbes de CO, e H,S removidas. Na
Tabela G.5 o consumo total de energia térmica corresponde a0 somatério dos fluxos
WCHEAT02, WCHEATO03, WCHEAT04, WCHEATO05, WCHEAT06, WCHEATO?,
WCHEATO08, WCHEAT(09, WCHEAT10, WCHEAT11, adém do consumo de energia
térmica interno do processo Rectisol (n& mostrado na Figura 4.20), para producdo de vapor
(ndo mostrado na Figura 4.20) e resfriamento do N,.(n&o mostrado na Figura 4.20). O fluxo
WCHEAT12 corresponde a energia térmica necessaria para elevar a temperatura do syngas na
saida do processo Rectisol e estaincluido na Tabela G.6.

Ainda na Tabela G.5 o consumo total de energia elétrica corresponde ao somatorio dos
fluxos WCELEC04, WCELEC05, WCELECO06, além do consumo elétrico interno do
processo Rectisol (ndo mostrado na Figura 4.20) e da energia el étrica para bombeamento da
H,O para geragdo de vapor (nd& mostrado na Figura 4.20) e para compressao do N, (néo
mostrado na Figura 4.20). A Tabela G.6 apresenta os parametros do processo de oxidacao do
H.S (Figura 4.21), contemplando a energia térmica para aguecimento do gés residual
(OX01HEAT), e a energia elétrica total composta pelo somatorio da eletricidade para
producdo do O, (ndo mostrado na Figura 4.21), compresséo do O, (OXO1lELEC),
bombeamento da H,O (OXO02ELEC), a energia interna do processo de oxidagdo (néo
mostrado na Figura 4.21) e a energia térmica consumida para aumentar a temperatura do
syngas na saida da limpeza (WCHEAT12).

A Figura 5.38 mostra uma comparagdo entre a energia total (térmica e elétrica)
consumida para a limpeza do syngas, incluindo a remocdo de particulas, acatrdoes e gases
acidos em funcédo da vazéo massica de gases acidos (H.S e CO,) removida para 0s cenarios
analisados. Ao se comparar a Figura 5.37 do processo de MDEA e a Figura 5.38 do processo
Rectisol para a gaseificagdo em LFC é possivel observar que as vazbes de gases acidos
removidas sdo semelhantes, devido as eficiéncias de remocao.

O processo de remocdo dos gases acidos atraves de MDEA consume mais energia
térmica do que o processo Rectisol, em virtude dos ciclos de aguecimentos e resfriamentos
internos. Por outro lado, o processo Rectisol consome mais energia el étrica do que 0 processo
de MDEA, devido principalmente a elevacéo do pressdo do syngas na entrada do processo
Rectisol, além disso, no processo Rectisol também consome-se energia el étrica para o reciclo
interno do syngas nas secdes de absorcédo (C1), concentracéo de H,S (C2), stripper de CO; e
regeneracdo de solvente (C4). Esses resultados est&o de acordo com os valores reportados na
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literatura (Jiang e Bhattacharyya, 2014; Hedstrom, 2014; He e Hagg, 2014; Cormos et al.,
2012; Padurean et al., 2012).
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Figura 5.38 — Consumo de energia térmica, elétrica e vazao de gases acidos removida através

do processo Rectisol para gaseificagéo em LFC.

5.3.3 Processo de metanol refrigerado (Rectisol) para LA

A diferenca da aplicacdo do processo Rectisol para a gaseificacdo de LA em relagéo a
gaseificagdo de LFC é que no resfriamento do syngas gera-se vapor de 40 bar que € enviado
diretamente & seco de cogeracdo (Area 700). Outra alteracdo significativa na comparacdo dos
dois sistemas € que, neste caso a pressao de gaseificacdo em LA é de 40 bar, todavia antes da
entrada do processo Rectisol a pressdo serd ligeiramente menor do que 40 bar devido as
perdas de carga do sistema de limpeza (ciclone, lavador, etc.), consequentemente 0 consumo
de eletricidade para a compressao do syngas antes da entrada do processo Rectisol sera menor
do que o sistema anterior (gaseificagdo em LFC). Por outro lado, neste caso, 0 consumo de
energia térmica para aquecimento do syngas € maior do que o caso anterior para todos o0s
casos analisados.

A Tabela G.7 (Anexo G) mostra os principais resultados do processo de limpeza do
syngas proveniente da gaseificacdo em LA para a remocdo de particulas através de um

ciclone, da remogcdo de acatrGes no lavador de gases, bem como os parémetros da
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compressao e resfriamento do syngas antes do processo Rectisol. A Tabela G.8 mostra os

parémetros de operacdo e consumos energeéticos do sistema Rectisol para a remocgéo dos gases

&cidos do syngas provenientes da gaseificacdo em LA. A Tabela G.9 mostra os parémetros do

processo de oxidacdo do H,S para o processo Rectisol para a gaseificacdo em LA. A Tabela

5.26 mostra um resumo geral dos resultados com a composi¢cdo do syngas na saida do

processo Rectisol para a gaseificagdo em LA, 0s consumos energéticos (térmico e elétrico),

eficiéncias de remocéo de CO, e H,S, relagdo molar H,/CO e vazdes e parametros de vapor

produzido.

Tabela 5.26 — Composi¢ao do syngas e consumo total de energia do processo.

Parmetro Unidade Cenario C1 Cenério C2 Cenario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢ao do syngas na saida do sistema de limpeza (WC07SY CL)
Pressdo de saida do syngas (WCQO7SY CL) bar 39 39 39 39 39 39
Temperatura do syngas (WCO7SY CL) °C 375 375 375 375 375 375
Vaz&o de H, (WCO7SYCL) kg/s 0,3136 0,5902 0,4738 0,8410 0,7053 1,0894
Vazéo de CO (WCO7SYCL) ka/s 6,7452 4,4983 9,8602 6,5969 12,8867  9,5291
Vazéo de CO, (WCO7SYCL) ka/s 0 0,9305 0 0,8826 0 0,2335
Vazéo de CH, (WCO7SYCL) ka/s 0,4327 0,2040 0,4838 0,2201 0,2451 0,0660
Vazdo de N, (WCO7SYCL) ka/s 0,2180 0,2173 0,3049 0,3039 0,3857 0,3850
Vaz&o de C,H, (WCO7SYCL) kg/s 1,10E-4 4,77E-6 142E-4  552E-6 1,05E-4 1,91E-6
Vaz&o de C,Hg (WCO7SYCL) kg/s 1,40E-4 1,19E-5 1,38E-4 1,10E-5  4,09E-5 1,34E-6
Consumo total de energiatérmica MWy, 6,190 9,298 8,483 12,871 10,859 16,202
Consumo total de energia elétrica MWg 1,215 2,481 1,686 3,390 2,108 3,923
Eficiéncia de remoc&o de CO, % 100,0 84,6 100,0 89,1 100,0 97,3
Eficiéncia de remocéo de H,S % 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0
Relacdo H,/CO molar - 0,65 1,84 0,67 1,78 0,77 1,60
Vapor gerado no resfriamento (WCO1STEA) kg/s 4,80 12,00 6,93 16,85 9,80 22,64
Temperatura do vapor (WCO1STEA) °C 409 402 404 407 398 400
Press&o do vapor (WCO1STEA) bar 40,0 40,0 40,0 40,0 40,0 40,0
I/Oai(;rli:_r?:) na.oxidagao do HzS kg/s 1,73 3,38 2,27 4,76 2,77 5,70
Temperatura do vapor (OX01STEA) °C 219 217 227 217 220 217
Pressdo do vapor (OX01STEA) bar 22,0 22,0 22,0 22,0 22,0 22,0
Vapor consumido (WCO02STEA) kg/s 0,785 1,012 1,125 1,426 1,480 1,811
Pressdio (WC02STEA) bar 4.8 4.8 4.8 4.8 4.8 4.8
Temperatura (WCO02STEA) °C 180 180 180 180 180 180
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Nos casos hos quais somente se utiliza O, como agente de gaseificacdo a concentracéo
de CO, produzida serd bastante reduzida, em funcdo das elevadas temperaturas de
gaseificagdo, dessa forma, o processo Rectisol considerado neste caso € capaz de remover
100% das concentragdes de CO,. Entretanto, quando se emprega O, e vapor como agentes de
gaseificacdo, as concentragcdes de CO, séo elevadas devido a intensificacdo da reacéo de shift,
€ nesses casos, apesar da eficiéncia de remocgdo ser elevada, ainda restara uma concentragéo
residua de CO,. A Figura 5.39 mostra uma comparagcdo entre a energia total (térmica e
elétrica) consumida para a limpeza do syngas, incluindo a remocao de particulas, acatrbes e
gases acidos em fungdo da vazdo méssica de gases acidos (H.S e CO,) removida para 0s
cend&rios analisados. Nota-se que nos cenarios C1, C2 e C3, para as condig¢des nas quais SB=0
a vazdo de gases acidos removida € baixa em virtude da pequena taxa de formacéo CO,,
contudo quando SB=1 a concentracdo de CO, € incrementada, por isso a vazdo de gases

acidos removidos aumenta, conforme mostrado na Figura 5.39.
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Figura5.39 — Consumo de energia térmica, elétrica e vazao de gases &cidos removida através
do processo Rectisol para gaseificagdo em LA.

5.3.4 Processo de limpeza a quente do syngas para LA

A Tabela G.10 mostra os parametros do processo de cragueamento catalitico dos

acatrdes no bloco DCRGIBO01 e de remocdo das particulas em um filtro cerdmico poroso
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composto por alumina e carbeto de silicio no bloco DCSEPCO1 do diagrama de fluxos do
Aspen Plus™. A Tabela G.11 apresenta os resultados para a reducdo da temperatura do
syngas no trocador de calor DCHETSO1 para a geracéo de vapor (DCO1STEA). A Tabela
G.12 apresenta os resultados do filtro cilindrico (DCSEPC02) composto por carvao ativado
para aremocdo de impurezas (acalis, NHz e H,0).

A Tabela G.13 mostra os parémetros do processo de dessulfurizagdo que opera em
elevadas temperaturas, composto por um reator de dessulfurizagdo (DCRSTCO1) e um reator
de regeneracdo (DCRSTC02) além do compressor de O, (DCCOMPO1), do ciclone
(DCCY CLO01) aém do separador de SO, (DCSEPCO3).

A Tabela G.14 mostra os parametros da compressdo do syngas até 50 bar pelo
compressor DCCOMPO2 antes da entrada do médulos de membranas (DCUSERO1) para a
remocdo de CO,, aém disso, também sdo apresentados os resultados para a reducdo da
temperatura do fluxo de syngas (DCO9SYCL) no trocador de caor DCHETS02 para a
geragdo de vapor de 22 bar no fluxo de saida (DCO2STEA). A Tabela G.15 mostra os
parametros de vazao e eficiéncia de CO, removido do fluxo de entrada (DC10SY CL) através
do processo de membranas poliméricas, além do consumo de energia térmica (DCO1HEAT)
para o aguecimento do syngas na saida (DC12SY CL) e os parametros do vapor produzido.

A Tabela 5.27 mostra o resumo geral dos resultados com a composi¢cao do syngas na
saida do processo de remocao dos contaminantes operando a altas temperaturas, bem como o0s
consumos energéticos (térmico e elétrico), eficiéncias de remocdo de CO, e H,S, relacdo
molar H,/CO e vazbes e parametros de vapor produzido. Novamente, como na opcéo de
limpeza anterior, nos casos nos quais somente se utiliza O, como agente de gaseificagdo a
concentracdo de CO, produzida serd bastante reduzida, em funcéo das elevadas temperaturas
de gaseificagéo, dessa forma, o processo de remocéo a altas temperaturas considerado neste
caso é capaz de remover mais de 90% das concentracdes de CO,.

Conforme esperado, observa-se que o sistema de remocéo de contaminantes a altas
temperaturas possui um consumo de energia elétrica e térmica inferior as demais opgoes
analisadas neste trabalho, entretanto, conforme relatado nos Capitulos 2 e 4, estes
equipamentos (filtros ceramicos, dessulfurizador e membranas poliméricas) ainda se
encontram em desenvolvimento, e espera-se que esteggam disponiveis comercialmente no
horizonte de médio- ongo prazo.

Em relacdo ao processo de MDEA (gaseificacdo em LFC) o sistema de remocéo dos
contaminantes a altas temperaturas possui em media um consumo de energia térmica 6 vezes
menor e 3 vezes menor de energia elétrica. Em relacdo ao sistema Rectisol (gaseificagdo em

LFC) o consumo de energia térmica € similar, porém o consumo de energia elétrica do
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sistema de limpeza a quente € em média 13 vezes menor. Em comparagdo com o sistema
Rectisol, utilizado para a gaseificagdo em LA, 0 consumo de energia térmica do sistema de
limpeza a quente € em média 6 vezes menor e 0 consumo de energia elétrica € em média 2

VEZES menor.

Tabela 5.27 — Composicéo do syngas e consumo total de energia do processo de limpeza a

quente do syngas.
Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢ado do syngas na saida do sistema de limpeza (DC12SY CL)
Pressdo de saida do syngas (DC12SYCL) bar 45 45 45 45 45 45
Temperatura do syngas (DC12SYCL) °C 375 375 375 375 375 375
Vazéo de H, (DC12SYCL) kg/s 0,3162 0,5947 0,4774 0,8465 0,6936 1,0923
Vazéo de N, (DC12SYCL) kg/s 0,2189 0,2182 0,3061 0,3052 0,3872 0,3866
Vazéo de CO, (DC12SYCL) kg/s 0,1324 0,6067 0,2018 0,6491 0,1383 0,6881
Vazéo de CO (DC12SYCL) ka/s 6,7598 45064  9,8811 6,6094 13,2023 9,5377
Vaz&o de CH, (DC12SYCL) ka/s 04255 0,1939  0,4736 0,2074 0,2232 0,0591
Vazéo de H,0O (DC12SYCL) ka/s 552E-3 552E-3 7,64E-3 7,64E-3  958E-3  9,58E-3
Vaz&o de NH; (DC12SYCL) kals 3,38E-5 6,11E-5 458E-5 7,99E-5 4,83E-5 6,85E-5
Vaz&o de H,S (DC12SYCL) kg/s 1,05e-4 1,05E-4 146E-4 146E-4 1,83E-4 1,83E-4
Vaz&o de HCI (DC12SYCL) kg/s 2,04E-5 204E-5 283E-5 283E5 3,54E-5 3,54E-5
Vazéo de C;H, (DC12SYCL) kg/s 1,03E-4 4,27E-6 132E-4 4,90E-6 7,48E-5 1,61E-6
Vaz&o de C;Hg (DC12SYCL) kg/s 1,30E-4 1,04E-5 127E-4 953E-6 3,17E-5 1,07E-6
Consumo total de energiatérmica MWy, 3,497 1,971 5,320 2,897 7,393 4,758
Consumo total de energia elétrica MWy 1,843 2,323 2,634 3,271 3,428 4,154
Eficiéncia de remocdo de CO, % 93,0 90,0 91,0 92,0 93,0 92,0
Eficiéncia de remocéo de H,S % 99,0 99,0 99,0 99,0 99,0 99,0
Relagdo H,/CO molar - 0,65 1,85 0,68 1,79 0,74 1,60
Vapor gerado (DCO3STEA) kg/s 6,92 10,21 9,98 14,57 13,55 20,14
Pressdo do vapor (DCO3STEA) bar 22 22 22 22 22 22
Temperatura do vapor (DCO3STEA) °C 220 218 218 218 217 221

A Figura 5.40 mostra uma comparagcdo entre a energia total (térmica e elétrica)
consumida para a limpeza a quente do syngas, incluindo a remocéo de particulas, alcatres e
gases acidos em funcéo da vazdo méssica de gases acidos (H.S e CO,) removida para os
cendrios analisados. Considerando os cené&rios C1, C2 e C3, para as condic¢des em que SB=0 a
vazdo de gases acidos removida é pequena devido a baixa taxa de formagédo de CO,, porém
quando SB=1 a concentracdo de CO, aumenta, por isso a vazéo de gases acidos removidos

aumenta, e novamente, como na opc¢do de limpeza analisada anteriormente.
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Figura 5.40 — Consumo de energia térmica, elétrica e vazao de gases &cidos removida através

do processo de limpeza a quente do syngas para gaseificacéo em LA.

5.4 AREA 500: CONDICIONAMENTO DO SYNGAS

5.4.1 Reforma a vapor

Considera-se que a reforma a vapor € empregada para os dois tipos de gaseificacéo
analisados (gaseificacéo em LFC e em LA) e para 0s quatro tipos de limpeza do syngas:
MDEA, Rectisol (LFC), Rectisol (LA) e limpeza a quente do syngas. A reforma a vapor
realiza o craqueamento dos hidrocarbonetos (CH4, CoH4 € CoHg) através da introducdo de
vapor (SROLSTEA) em um reator de equilibrio de Gibbs (SRRGIBO1). O reator de equilibrio
€ gjustado para operar na condi¢do de equilibrio quimico restrito as espécies Ny, Hp, CO, COy,
H>0. Como as reagdes séo endotérmicas € necessario introduzir energia térmica (SRHEAT02)
No reator para que as reagOes possam Ocorrer.

O calor requerido pela reforma a vapor é fornecido pela combustédo de um combustivel
provido externamente. O calor requerido para as reacOes de reforma € fornecido dentro do
volume de controle. O processo de combustdo do combustivel requer a injecdo de ar
atmosférico, e os produtos da combustdo saem na chaminé. Neste trabalho o processo de

combustédo ndo foi analisado com maiores detalhes, considerou-se a energia térmica
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necessaria para a conducdo da reforma a vapor, bem como para o0 aguecimento do syngas e
geracaéo de vapor e a energia dissipada no resfriamento do syngas. A eficiéncia global da
reforma a vapor é calculada pela vazdo do syngas multiplicado pelo seu PCI dividido pela
energia térmica e elétrica requerida para a realizacdo da reforma. Existe uma evidente
correlacdo entre a Relacdo Vapor/Carbono (S/C) adicionada ao reformador e a eficiéncia do
processo de reforma. A relacdo S/C pode variar de 2,0 até 5,0 sendo que quanto maior for a
injecdo de vapor, menor sera a eficiéncia, por isso neste trabalho considerou-se S/C=3,0.

5.4.1.1 Reforma a vapor para gaseificacdo em LFC/MDEA

A Tabela 5.28 apresenta os resultados para a reforma a vapor para a gaseificacéo em
LFC acoplado com o sistema MDEA para remocao dos gases &cidos presentes no syngas.
Observa-se que a energia térmica do syngas sofre um incremento, por exemplo, para o cenario
C1 e SB=0 a energia térmica do syngas na entrada da reforma (WCQO7SYCL) é igua a
108,572 MWy, e na saida da reforma a vapor (SR04SY SR) éigua a 122,851 MWj.

Tabela 5.28 — Composicdo do syngas e consumo de energia do processo de reforma a vapor

para a gaseificacdo em LFC e remocdo dos gases acidos através do processo de MDEA.

Parametro Unidade Cenério C1 Cenéario C2 Cenéario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composicao do syngas na saida do sistema de limpeza (SR04SY SR)
Presséo de saida do syngas (SR04SY SR) bar 14 14 14 14 14 14
Temperatura do syngas (SRO4SY SR) °C 350 350 350 350 350 350
Vazdo de H, (SR04SY SR) ka/s 0,6507  0,7002  0,8906 0,9729 1,1163 1,2339
Vazdo de N, (SR04SY SR) ka/s 0,2112 0,2110  0,2959 0,2957 0,3744 0,3737
Vazdo de CO, (SR04SY SR) ka/s 28944 29701  3,1943 3,2272 3,2415 3,5956
Vazdo de CO (SR04SY SR) ka/s 4,4297 37406  6,5354 5,3913 8,4803 6,8443
Vaz&o de H,0O (SR0O4SY SR) ka/s 2,2302 2,9170 2,2827 3,0545 2,2372 3,3997
Energia antes da reforma (WCQ7SY CL) MW, 108,572 107,467 157,055 156,851 202,631 201,202
Energia depois da reforma (SR04SY SR) MW, 122,851 121,827 172917 171,222 219,653 217,234
Aumento percentual da energiatérmica % 13,2 134 10,1 9,2 8,4 79
Consumo total de energiatérmica MWy, 27,451 23,471 32,336 23,548 36,615 26,788
Consumo total de energia elétrica MWqy 0,083 0,070 0,096 0,067 0,108 0,075
Eficiéncia global do processo de reforma % 90,3 93,0 91,3 94,9 91,8 95,3
Relacdo H,/CO molar - 2,04 2,60 1,89 2,51 1,83 2,51
Vapor consumido (SROLSTEA) kg/s 4,022 3,371 4,663 3,239 5,217 3,621
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O consumo de energia térmica total para a realizacdo desse processo € igual a 27,451
MW;, e de energia elétrica de 0,083 MWy (somente para o acionamento da bomba), portanto
aeficiéncia global desse processo € igual a 90,3%. Os parametros de presséo e temperatura do
vapor consumido sdo 15 bar e 600 °C.

Conforme relatado na literatura por Hajjgi et al., 2012 e Peng, 2012 a eficiéncia
maxima do processo de reforma a vapor varia entre 80 e 90%. Entretanto, Ahmed e Krumpelt
(2001) reportaram eficiéncias da ordem de 94% para areforma a vapor de CH, para a geracéo
de H,. Os valores calculados neste trabalho foram obtidos através da aplicacéo do equilibrio
quimico restrito das espécies envolvidas (H,, CO, CO,, H,O) e 0 N, é considerado como
inerte. Os modelos fundamentados no equilibrio quimico calculam a concentracdo tedrica
maxima possivel de ser acancada, e a distribuicdo de cada espécie quimica no fluxo do
syngas reformado, obedecendo as restricdes termodindmicas e de transferéncia de calor e
massa, por isso 0s valores de eficiéncia cal culados séo el evados.

Na saida dareformaa vapor (SR04SY SR) arelagdo molar H,/CO é aumentada devido a
maior formagdo de H,, porque nareforma a vapor do CH, produz-se 1 kmol de CO para cada
kmol de CH,4 e 3 kmol de H, para cada kmol de CH,4. Para os cenarios C1, C2 e C3 0s casos
em gue SB=0 consomem mais vapor do gque 0s casos nos quais SB=1, porque durante a
realizacdo da gaseificagdo utilizou-se vapor, essa condicdo possibilitou que os
hidrocarbonetos fossem cragueados, por 1SS0 Se usa menos vapor Nesses Casos.

5.4.1.2 Reforma a vapor para gaseificacdo em LFC/Rectisol

Neste caso as caracteristicas de conducéo da reforma a vapor, a composi¢do do syngas
reformado e 0s consumos energéticos para a realizacdo do processo sdo semelhantes ao caso
anterior, de tal forma que as condicdes de pressdo e temperatura do equilibrio sdo analogas as
do caso anterior, 0 que muda um sd0 as concentragdes de CO,, visto que as eficiéncias de
remocgdo do processo Rectisol sfo diferentes do processo de MDEA. Os resultados da
composi¢do do syngas e dos consumos energeéticos sao apresentados na Tabela 5.29.

Relata-se que o consumo especifico de energia para a conducéo do processo de reforma
a vapor do CH, varia entre 12,30-13,80 MJNm?3 (Peng, 2012). Utilizou-se a equacdo de
Peng-Robinson com fungdes alfa de Boston-Mathias (PR-BM) para a determinacéo das
propriedades fisicas dos componentes convencionais existentes no banco de dados do Aspen
Plus™ (H,, CO, CO,, H,O, Ny, Oy, CH4, CoHy4, CoHg) para a determinacdo do equilibrio

quimico restrito das espécies. Em plantas de producdo de H,, o syngas reformado pode ser
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purificado através do processo de adsorcdo através da variagdo de presséo (PSA), processos
de separacdo através adsorventes do tipo de peneiras moleculares (zedlitas, silicagel, éxido de
aluminio ativado, carvao ativado, aluminossilicatos cristalinos, etc.). O vapor consumido deve
ter 600° C e 15 bar.

Tabela 5.29 — Composicéo do syngas e consumo total de energia do processo de reforma a

vapor para a gaseificagdo em LFC e remocéo dos contaminantes através do processo Rectisol.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenario C2 Cenario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢do do syngas na saida do sistema de limpeza (SR04SY SR)
Pressdo de saida do syngas (SR04SY SR) bar 14 14 14 14 14 14
Temperatura do syngas (SR04SY SR) °C 350 350 350 350 350 350
Vaz&o de H, (SR04SY SR) ka/s 0,6522 0,7021 0,8928 0,9761 1,1193 1,2382
Vazéo de N, (SR04SY SR) ka/s 0,2105 0,2110 0,2946 0,2939 0,3729 0,3715
Vaz&o de CO, (SR04SY SR) ka/s 2,8590 2,9237 3,1441 3,1605 3,1792 3,5132
Vazdo de CO (SR04SY SR) ka/s 44100 3,7140 6,5047 5,3470 8,4392 6,7856
Vazéo de H,O (SR04SY SR) ka/s 22176  2,8999  2,2630 3,0260 2,2107 3,3620
Energia antes da reforma (WCQO7SYCL) MWy, 108,572 107,467 157,065 156,851 202,631 201,202
Energia depois da reforma (SR04SY SR) MWy, 122,822 121,788 172,872 171,157 219,593 217,148
Aumento percentual da energiatérmica % 131 13,3 10,1 9,1 8,4 79
Consumo total de energiatérmica MWy, 27,451 23,473 32,333 23,547 36,608 26,784
Consumo total de energia elétrica MWy 0,083 0,070 0,096 0,067 0,108 0,075
Eficiéncia global do processo de reforma % 90,2 93,0 91,2 94,8 91,7 95,2
Relacdo H,/CO molar - 2,05 2,63 1,91 254 1,84 254
Vapor consumido (SRO1STEA) ka/s 4,022 3,371 4,663 3,239 5,217 3,621

5.4.1.3 Reforma a vapor para gaseificacdo em LA/Rectisol

A Tabela 5.30 apresenta os resultados para a reforma a vapor para a gaseificacdo em LA
acoplado com o sistema de remocao dos gases acidos atraves do processo Rectisol. Observa
se que a energia térmica do syngas sofre um incremento. Em todos os casos analisados como
atemperatura de gaseificagdo é maior as concentragdes de hidrocarbonetos (CH4, CoHa4, CoHe)
S80 menores, esse comportamento € expresso na menor quantidade de energia necessaria para
o cragueamento dos hidrocarbonetos com finalidade de se produzir CO e H,. Desse modo, o
incremento percentual da energia térmica do syngas na saida da reforma € menor do que o0s
casos apresentados anteriormente (gaseificagdo em LFC), adém disso, a eficiéncia globa do

processo de reforma serd maior do que a gaseificagéo em LA.
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Tabela 5.30 — Composicéo do syngas e consumo total de energia do processo de reforma a

vapor para agaseificagdo em LA e remocdo dos contaminantes através do processo Rectisol.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenario C2 Cenario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composicao do syngas na saida do sistema de limpeza (SR04SY SR)
Presséo de saida do syngas (SR04SY SR) bar 14 14 14 14 14 14
Temperatura do syngas (SR04SY SR) °C 350 350 350 350 350 350
Vazdo de H, (SR04SY SR) ka/s 05311 0,6593  0,7192 0,9195 0,8323 1,1146
Vazdo de N, (SR04SY SR) ka/s 0,2180 0,2178  0,3053 0,3038 0,3857 0,3853
Vazdo de CO, (SR04SY SR) ka/s 11862 0,7601  1,3752 0,7839 0,7559 0,2405
Vazdo de CO (SR04SY SR) ka/s 6,7461  4,9629  9,8301 7,0441 13,2197 9,6399
Vazéo de H,O (SR04SY SR) ka/s 04894 05292  0,5272 0,5362 0,2430 0,1457
Energia antes da reforma (WCQO7SYCL) MWy, 127,453 126,486 180,704 178,599 234,499 230,323
Energia depois da reforma (SR04SY SR) MWy 131,906 129,267 185,638 181,520 236,944 231,164
Aumento percentual da energiatérmica % 35 2,2 2,7 1,6 1,1 04
Consumo total de energiatérmica MWy, 11,498 6,657 13,539 7,934 9,431 5,552
Consumo total de energia elétrica MWy 0,030 0,014 0,034 0,015 0,017 0,005
Eficiéncia global do processo de reforma % 94,9 97,1 95,6 97,3 97,1 98,0
Relacdo H,/CO molar - 1,09 1,85 1,02 1,81 0,85 1,61
Vapor consumido (SROLSTEA) kg/s 1,461 0,689 1,634 0,743 0,828 0,223

5.4.1.4 Reforma a vapor para gaseificacdo em LA/Limpeza a quente

A Tabela 5.31 mostra os resultados para a reforma a vapor para a gaseificacdo em LA
acoplado com o sistema de remocéo dos gases &cidos a atas temperaturas. Os resultados
apresentam similaridade com os do caso anterior, porém as magnitudes das vazdes massicas
dos componentes do syngas séo ligeiramente diferentes das vazdes do caso anterior, todavia

0S CONSUMOS energéticos sdo semel hantes.

Tabela 5.31 — Composicéo do syngas e consumo total de energia do processo de reforma a

vapor paraa gaseificacdo em LA e remocdo dos contaminantes por meio dalimpeza a quente.

Cenério C1 Cenéario C2 Cenéario C3
Parémetro Unidade
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composicao do syngas na saida do sistema de limpeza (SR04SY SR)
Presséo de saida do syngas (SR04SY SR) bar 14 14 14 14 14 14
Temperatura do syngas (SR04SY SR) °C 350 350 350 350 350 350
Vaz&o de H, (SRO4SY SR) ka/s 05274 06675  0,7137 0,9250 0,8066 1,1017

211



Tabela 5.31 — Composicéo do syngas e consumo total de energia do processo de reformaa

vapor paraa gaseificagcdo em LA e remocgao dos contaminantes por meio dalimpeza a quente

(continuac&o).

. Cenario C1 Cenério C2 Cenério C3
Parametro B T R = R = R = =]
Composi¢do do syngas na saida do sistema de limpeza (SR04SY SR)

Vazdo de N, (SR04SY SR) kg/s 0,2174  0,2162 0,3045 0,3016 0,3852 0,3831
Vaz&o de H,0O (SR0O4SY SR) kg/s 0,5077 0,4409 0,5555  0,4665 0,2499 0,2503
Vaz&o de NH; (SR0O4SY SR) kg/s 0,0020 0,0029 0,0027  0,0041 0,0031 0,0048
Vaz&o de H,S (SR04SY SR) kg/s 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001 0,0002 0,0002
Vaz&o de CO, (SRO4SY SR) kg/s 1,2479 0,6103 1,4707  0,6697 0,7797 0,424
Vazdo de CO (SR04SY SR) ka/s 6,7932  4,8427 9,9009 6,9585 13,1839  9,8082
Energiaantesdareforma (WCO7SYCL) MWy, 127,549 126,604 180,841 178,751 227,814 230,410
Energia depoisdareforma (SRO4SYSR) MWy, 131,935 129,032 185,688 181,313 230,018 231,314
Aumento percentual daenergiatérmica % 34 19 2,7 1,4 1,0 04
Consumo total de energiatérmica MWy, 11,346 6,431 13,326 7,654 8,840 5,417
Consumo total de energia elétrica MWy 0,030 0,013 0,033 0,014 0,016 0,004
Eficiéncia global do processo de % 95,0 97,0 95,6 97,3 97,2 98,1
reforma
Relacdo H,/CO molar - 1,08 1,92 1,00 1,85 0,85 1,56
Vapor consumido (SROLSTEA) kg/s 1,437 0,655 1,600 0,700 0,754 0,200

5.4.2 Oxidacao parcial

Considera-se que a oxidacéo parcial é empregada para os dois tipos de gaseificacdo
analisados (gaseificagdo em LFC e em LA) e para os quatro tipos de limpeza do syngas:
MDEA, Rectisol (LFC), Rectisol (LA) e limpeza a quente do syngas. Na oxidac&o parcia se
realiza o cragueamento dos hidrocarbonetos (CH,4, C,H4 e CoHg) atraveés da introducéo de O,
(PO0O30OXYG) e vapor (POO1STEA) em um reator de equilibrio de Gibbs (PORGIB01). O
reator de equilibrio é gjustado para operar na condicdo de equilibrio quimico restrito as
espécies Ny, Hp, CO, CO,, H,0. A oxidagdo pode ocorrer tanto por via térmica quanto por via
catalitica, destacando-se, nesse segundo caso, 0 uso de catalisadores de niquel, ruténio e
platina. A mistura de syngas gerada nessas reacoes apresenta uma relacdo H,/CO baixa, em
relacdo a reforma a vapor. Como desvantagem desse processo relata-se a necessidade de uma
planta de producéo de O..

A reforma a vapor produz uma mistura rica em H,, em contraste com a oxidagéo

parcial, a qual leva a formacéo de syngas com uma quantidade limitante de H,. Além disso,
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conforme mostrado anteriormente, a energia térmica do syngas € incrementada na saida do
processo de reforma a vapor, devido a0 aumento das concentragdes de Hy, j& na oxidacdo
parcial ela é reduzida, porque uma parcela do syngas é oxidada, e perde-se uma parte da
energia do syngas.

A temperatura tem um efeito significativo na seletividade do syngas. A baixas
temperaturas o CH,4 n&o é totalmente convertido, mesmo para razdes O,/CH;>0,8, resultando
em uma baixa producdo de H, portanto, a oxidagdo parcia requer temperaturas maiores do
que 800 °C. Para se obter razdes de H,/CO=2 deve-se utilizar uma razdo minima de
0O,/CH4=0,5. A utilizacdo de razbes menores ira aterar a performance do catalisador, tendo
em vista que ira favorecer a reagdo de combustdo do CH4. Assim, a seletividade para a
formagdo dos produtos desgjados diminuirg, bem como a conversdo do CH,4, ocorrendo um
aumento na formac&o de coque. A formagdo de depdsitos de carbono deve ser minimizada,
pois pode levar ndo sO a uma desativacdo do catalisador, mas também ao entupimento do
reator.

5.4.2.1 Oxidacao parcial para gaseificacdo em LFC/MDEA

A Tabela 5.32 apresenta os resultados para a oxidacéo parcial para a gaseificacéo em
LFC acoplado com o sistema MDEA para remocdo dos gases &cidos presentes no syngas.
Observa-se que a energia térmica do syngas sofre um decréscimo, por exemplo, para o
cenario C1 e SB=0 a energia térmica do syngas na entrada da reforma (WCQO7SYCL) €igua a
108,572 MWy, e na saida da oxidacéo parcia (PO04SY PO) eigua a 103,234 MW,

Ao se comparar a reforma e a oxidagéo parcial observa-se que o consumo de energia
térmica é menor em todos 0s casos porque parte do syngas € oxidada, porém o consumo de
energia elétrica é maior devido a producéo e compressao do O, por isso as eficiéncias sdo um
pouco menores do que a reforma a vapor.

Considera-se que os parametros de pressdo e temperatura do vapor consumido séo 22
bar e 600 °C, e 0 O, deve ser comprimido a 30 bar para ser introduzido no reator de
equilibrio. Diferentemente da reforma a vapor, na oxidagdo parcia ocorre uma reducéo da
energia térmica do syngas na saida, porque uma parcela do syngas € oxidada para fornecer a

energia necessaria para a execucao do processo.
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Tabela 5.32 — Composicdo do syngas e consumo total de energia do processo de oxidacéo

parcial para agaseificagdo em LFC e remocao dos contaminantes pelo processo de MDEA.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenario C2 Cenario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢ao do syngas na saida do sistema de limpeza (PO04SY PO)
Presso de saida do syngas (PO04SY PO) bar 29 29 29 29 29 29
Temperatura do syngas (PO04SY PO) °C 350 350 350 350 350 350
Vazéo de H, (PO04SY PO) ka/s 03756 04664  0,5662 0,7341 0,7544 0,9646
Vazéo de N, (PO04SY PO) ka/s 0,2774  0,2655  0,3715 0,3483 0,4587 0,4327
Vazédo de CO, (PO04SY PO) ka/s 0,8106  1,1539  0,6597 1,1740 0,4280 1,2471
Vazé&o de CO (PO04SY PO) ka/s 57560  4,8965  8,1486 6,6981 10,2710 8,3390
Vazédo de H,O (PO04SY PO) ka/s 0,8677 1,8036  0,7519 2,1111 0,5156 2,3668

Energia antes daoxidagio (WCO7SYCL)  MW,, 108572 107,467 157,065 156,851 202,631 201,202
Energia depois da oxidacio (PO04SYPO)  MW,, 103234 105453 150,287 155779 194,315 200,018

Reducgo percentual da energiatérmica % 4.9 1,9 43 0,7 41 0,6
Consumo total de energiatérmica MWy, 6,780 7,469 10,424 11,870 13,836 15,471
Consumo total de energia elétrica MWy 2,169 1,898 2,568 1,952 2,915 2,237
Eficiéncia global do processo de oxidacdo % 87,8 90,3 88,4 91,3 88,6 914
Relacdo H,/CO molar - 0,91 1,32 0,97 1,52 1,02 1,61
Vapor consumido (POO1STEA) kg/s 0,201 0,168 0,233 0,162 0,260 0,181
Oxigénio consumido (PO030OXY G) kg/s 1,492 1,250 1,729 1,201 1,935 1,343

5.4.2.2 Oxidacao parcial para gaseificacdo em LFC/Rectisol

Os resultados da composi¢cdo do syngas e dos consumos energeéticos sdo apresentados
na Tabela 5.33. Para se ter umaideia do sistema a reducdo percentual da energia do syngas
variade 5% (Cenario C1/SB=0) ateé 0,6% (Cenario C3/SB=1).

Em ambos os casos de oxidacéo parcial (LFC/MDEA e LFC/Rectisol) pode-se notar
que arelacdo molar H,/CO méxima acancada é 1,63 para a gaseificacéo em LFC e remocéo
dos contaminantes pelo processo Rectisol, portanto, para a producdo de metanol e liquidos
Fischer-Tropsch, todos esses casos sera preciso redizar o gjuste dessa relacdo na secdo de
shift. Além disso, de maneira geral, a eficiéncia global do processo para ambas configuracoes
é ligeiramente menor do que a as configurages para a reforma a vapor, variando de 87% a
91%.
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Tabela 5.33 — Composicdo do syngas e consumo total de energia do processo de oxidacéo

parcial para agaseificacdo em LFC e remocao dos contaminantes pelo processo Rectisol.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenario C2 Cenario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢ao do syngas na saida do sistema de limpeza (PO04SY PO)
Presso de saida do syngas (PO04SY PO) bar 29 29 29 29 29 29
Temperatura do syngas (PO04SY PO) °C 350 350 350 350 350 350
Vazéo de H, (PO04SY PO) ka/s 03775 04691  0,5693 0,7386 0,7586 0,9705
Vazéo de N, (PO04SY PO) ka/s 0,2767  0,2653  0,3703 0,3465 0,4572 0,4305
Vazédo de CO, (PO04SY PO) ka/s 0,7867  1,1238  0,6287 1,1345 0,3925 1,2004
Vazé&o de CO (PO04SY PO) ka/s 57290 4,8596  8,1056 6,6365 10,2128 8,2576
Vazédo de H,O (PO04SY PO) ka/s 0,8504  1,7799  0,7243 2,0714 0,4782 2,3145

Energia antes daoxidagio (WCO7SYCL)  MW,, 108572 107,467 157,065 156,851 202,631 201,202
Energia depois da oxidacio (PO04SYPO)  MW,, 103,194 105398 150,224 155689 194,230 199,899

Reducgo percentual da energiatérmica % 50 1,9 43 0,7 41 0,6
Consumo total de energiatérmica MWy, 6,939 7,682 10,656 12,194 14,132 15,883
Consumo total de energia elétrica MWy 2,005 1,680 2,324 1,614 2,600 1,805
Eficiéncia global do processo de oxidacdo % 87,8 90,2 88,3 91,2 88,5 91,3
Relacdo H,/CO molar - 0,92 1,34 0,98 1,55 1,03 1,63
Vapor consumido (POO1STEA) kg/s 0,201 0,168 0,233 0,162 0,260 0,181
Oxigénio consumido (PO030OXY G) kg/s 1,492 1,250 1,729 1,201 1,935 1,343

5.4.2.3 Oxidacdao parcial para gaseificacdo em LA/Rectisol

A Tabela 5.34 apresenta os resultados para a oxidacgo parcial para a gaseificacéo em
LA acoplado com o sistema de remocdo dos gases &cidos através do processo Rectisol. A
oxidagcdo parcial € exotérmica, e nessa configuragdo observase que as vazdes de vapor e
oxigénio sdo baixas, 0 que acarreta em um menor consumo de energia elétrica, por isso a
oxidacdo parcial para gaseificagdo em LA é ideal para a producdo de DME porque produz
uma relacdo H,/CO molar proxima a 1,0. Nesses casos como a concentragdo de

hidrocarbonetos é baixa, quase ndo ha variacdo da energia do syngas na saida da oxidacao.
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Tabela 5.34 — Composicdo do syngas e consumo total de energia do processo de oxidacéo

parcial paraagaseficagdo em LA eremogdo dos contaminantes pelo processo Rectisol.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenario C2 Cenario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢ao do syngas na saida do sistema de limpeza (PO04SY PO)
Presso de saida do syngas (PO04SY PO) bar 29 29 29 29 29 29
Temperatura do syngas (PO04SY PO) °C 350 350 350 350 350 350
Vazéo de H, (PO04SY PO) ka/s 0,4182  0,6033  0,5907 0,8595 0,7646 1,0962
Vazéo de N, (PO04SY PO) ka/s 0,2408  0,2272  0,3316 0,3154 0,3992 0,3880
Vazédo de CO, (PO04SY PO) ka/s 0,448  0,2081  0,1623 0,1990 0,0843 0,0557
Vazé&o de CO (PO04SY PO) ka/s 7,4089 53142 10,6021 @ 7,4163 13,2602 9,7575
Vazédo de H,O (PO04SY PO) ka/s 0,1340 0,3875  0,1483 0,3783 0,0756 0,1026

Energia antes da oxidagéo (WCO07SYCL) MWi, 127,453 126,486 180,704 178,599 234,499 230,323
Energia depois da oxidagéo (PO04SY PO) MW4, 125,046 126,091 178,013 178,083 233,133 230,143

Reducgo percentual da energiatérmica % 1,9 04 15 0,3 0,6 0,1
Consumo total de energiatérmica MWy, 10,135 10,687 14,656 15,180 19,873 19,929
Consumo total de energia elétrica MWy 0,728 0,343 0,815 0,370 0,413 0,111
Eficiéncia global do processo de oxidacdo % 90,4 91,7 90,7 91,7 91,5 91,9
Relacdo H,/CO molar - 0,78 1,58 0,77 1,61 0,76 1,56
Vapor consumido (POO1STEA) kg/s 0,095 0,045 0,106 0,048 0,054 0,014
Oxigénio consumido (POO30OXY G) ka/s 0,542 0,255 0,606 0,276 0,307 0,083

5.4.2.4 Oxidacao parcial para gaseificacdo em LA/Limpeza a quente

A Tabela 5.35 mostra os resultados para a oxidagdo parcial da gaseificagdo em LA
acoplado com o sistema de remocgdo dos gases acidos a atas temperaturas. Os valores das
vaz0es massicas dos componentes do syngas sdo ligeiramente diferentes das vazdes do caso

anterior, todavia 0s consumos energeéticos séo semel hantes.

Tabela 5.35 — Composi¢do do syngas e consumo total de energia do processo de oxidacéo

parcial paraagaseificacdo em LA e remocdo dos contaminantes a altas temperaturas.

Cenario C1 Cenario C2 Cenario C3
Parémetro Unidade
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢ado do syngas na saida do sistema de limpeza (PO04SY PO)
Pressdo de saida do syngas (PO04SY PO) bar 29 29 29 29 29 29
Temperatura do syngas (PO04SY PO) °C 350 350 350 350 350 350
Vazéo de H, (PO04SY PO) kg/s 0,4150 06172  0,5858 0,8706 0,7435 1,0790
Vazéo de N, (PO04SY PO) kg/s 0,2410 0,2284 0,3304 0,3151 0,3995 0,3886
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Tabela 5.35 — Composicdo do syngas e consumo total de energia do processo de oxidacéo

parcial para a gaseificacdo em LA e remocdo dos contaminantes a altas temperaturas

(continuac&o).

Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenario C3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Composi¢do do syngas na saida do sistema de limpeza (PO04SY PO)
Vazéo de H,O (PO04SY PO) ka/s 01721  0,2810 0,2073  0,3027 0,1135 0,2728
Vazéo de NH; (PO04SY PO) ka/s 0,0005 0,0008 0,0006 0,0011 0,0008 0,0013
Vaz&o de H,S (PO04SY PO) kg/s 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001 0,0002 0,0002
Vaz&o de CO, (PO04SY PO) kg/s 0,1888 0,1427 0,2307 0,1545 0,1266 0,1538
Vaz&o de CO (PO04SY PO) kg/s 7,4672 5,1404 10,6902 7,2864 13,5995 9,9810
Energia antes da oxidagdo (WCO7SYCL) MW, 127,549 126,604 180,841 178,751 227,814 230,410
Energia depois da oxidagdo (PO04SYPO) MWy, 125253 126,005 178,315 178,104 226,638 230,342
Reducdo percentual daenergiatérmica % 18 0,5 1,4 0,4 0,5 0,1
Consumo total de energiatérmica MWq, 10,171 10,671 14,710 15,185 19,349 20,009
Consumo total de energia elétrica MWqy 0,716 0,326 0,797 0,349 0,376 0,121
Eficiénciaglobal do processo de oxidagdo % 90,5 91,6 90,8 91,7 91,6 91,9
Relacdo H,/CO molar - 0,77 1,67 0,76 1,66 0,76 1,50
Vapor consumido (POO1STEA) kg/s 0,093 0,042 0,104 0,045 0,049 0,013
Oxigénio consumido (PO030OXY G) kg/s 0,533 0,243 0,593 0,260 0,280 0,090

5.4.3 Secdao de Shift (reacdo de deslocamento gas—agua)

A secdo de shift € necesséria para 0 gjuste da relacéo Ho/CO molar. Para a producéo de
DME a relagdo H,/CO deve ser igua a 1,0, e para a producdo de metanol e liquidos FT a
relacdo molar deve ser igual a2,0. As Tabelas 5.36, 5.37, 5.38 e 5.39, mostram os resultados
para a secdo de shift dos esquemas de producéo de combustiveis avaliados. As tabelas
mostram a composi¢ao do syngas na saida (vazéo massica de Hy, CO, CO; e H,0), a energia
térmica contida no syngas na saida da secéo de shift, a energia térmica liberada nesta secéo, a
energia elétrica consumida, a vazao méssica de vapor consumido e a relagdo Ho/CO na saida
da secéo de shift para os casos avaliados. A vazéo de vapor consumida na secéo de shift foi
calculada através de um processo iterativo, visando se atingir uma relacéo H,/CO=1 para
producéo de DME e H,/CO=2 para a producao de metanol e liquidos FT.

Deve notar que 0s dois primeiros esquemas para a producdo de DME (H./CO=1),
ambos com a gaseificacdo em LFC e reforma a vapor, sendo o primeiro deles com remocéo
dos gases é&cidos através do processo de MDEA, e o segundo com remoc¢&o dos gases &cidos
através do processo Rectisol ndo sdo mostrados nas tabelas porque a relagdo H,/CO de todos
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0s casos avaliados € maior do que 1,0. Além disso, deve-se observar que nos casos em que
existe um pequeno traco horizontal ndo foi preciso realizar os caculos da shift porque os
valores darelacdo H,/O molar ja é suficiente para a produgdo do combustivel indicado (DME:
H./CO>1,0 e metanaol e liquidos FT: Hy/CO>2,0), portanto o syngas sai direto da reforma a
vapor e/ou oxidagao parcia ejaintroduzido na secdo de sintese do combustivel indicado.

A pressao e a temperatura de saida do syngas do processo de shift sdo respectivamente
iguais a 20 bar e 200 °C, porgue primeiramente 0 syngas passa pelo processo de shift de dta
temperatura (high temperature shift) e depois segue para o processo de shift de baixa
temperatura (low temperature shift), saindo a 20 bar e 200 °C, e logo em seguida sendo
introduzido na se¢do de sintese de combustiveis. A pressdo e a temperatura do vapor
consumido sdo respectivamente iguais a 20 bar e 600 °C. A reagdo que ocorre na se¢éo de
shift € exotérmica, ocorrendo liberacdo de calor, por isso a energia térmica liberada é
negativa, conforme a convencdo de sinal adotada no inicio deste capitulo. A eficiéncia global
do processo de shift para todos os casos avaliados a eficiéncia variou entre 97-99%, devido
ao decréscimo da energia térmica do syngas e do consumo de energia el étrica.

Conforme pode ser visualizado nas tabelas abaixo, 0s esquemas que envolvem a
reforma a vapor exigem um alto consumo de energia elétrica, enquanto que 0s esquemas que
envolvem a oxidagdo parcial possuem um baixo consumo de eetricidade. A explicagéo para
tal fato decorre do fato de que para a reforma a vapor havera a necessidade de compresséo do
syngas na entrada para se atingir a pressdo do reator de shift, enquanto que os esguemas
envolvendo a oxidacdo parcial essa compressao ndo € necessaria, e neste caso contabiliza-se

somente a el etricidade do bombeamento da agua.
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Tabela5.36 — Shift paraa producéo de DME (H/CO=1).

L A/Rectisol/Reforma a vapor (DME)

LA/Limpeza a quente/Reforma a vapor (DM E)

Par ametro Unidade CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
H, kg/s - - - - 0,9083 - - - - - 0,8800 -
0] kg/s - - - - 12,5086 - - - - - 12,1644 -
CO, kg/s - - - - 2,4140 - - - - - 2,3815 -
H,O kg/s - - - - 0,0043 - - - - - 0,0042 -
Energiatérmicado syngas MW4, - - - - 235,394 - - - - - 228,521 -
Energiatérmicaliberada MWy, — — - - -3,729 — — - - - -3,549 —
Energia elétrica consumida MWy - - - - 2,305 - - - - - 2,320 -
Vapor consumido kg/s - - - - 0,440 - - - - - 0,410 -
Relagdo H,/CO - - - - - 1,01 - - - - - 1,01 -
LFC/M DEA/Oxidacéo parcial (DME) L FC/Rectisol/Oxidacéo parcial (DM E)
Par ametro Unidade CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3 Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1

H, ka/s 0,3955 - 0,5783 - - - 0,3974 - 0,5803 - - -
CO ka/s 5,4795 - 7,9801 - - - 5,4525 - 7,9526 - - -
CO, kg/s 1,2450 - 0,9244 - - - 1,2211 - 0,8692 - - -
H,O kg/s 0,8699 - 0,7536 - - - 0,8526 - 0,7259 - - -
Energia térmica do syngas MWq, 102,828 - 150,040 - - - 102,788 - 149,999 - - -
Energia térmicaliberada MWy, -0,338 — -0,169 - — — -0,234 - -0,139 - - —
Energia elétrica consumida MWy 0,004 - 0,004 - - - 0,004 - 0,004 - - -
Vapor consumido kg/s 0,180 - 0,110 - - - 0,180 - 0,100 - - -
Relagdo H,/CO - 1,00 - 1,01 - - - 1,01 - 1,01 - - -
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Tabela 5.37 — Shift paraa producéo de DME (H2/CO=1) e metanol/Liquidos Fischer—Tropsch (H,/CO=2).

L A/Rectisol/Oxidacéo parcial (DME)

LA/Limpeza a quente/Oxidacéo parcial (DME)

Par ametro Unidade CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1

H, kg/s 0,4798 - 0,6807 - 0,8878 - 0,4787 - 0,6790 - 0,8641 -
0] kg/s 6,5517 - 9,3513 - 12,2799 - 6,5821 - 9,3946 - 11,9225 -
CO, kg/s 1,4916 - 2,1276 - 2,7732 - 1,5795 - 2,2663 - 2,7616 -
H,O kg/s 0,0027 - 0,0038 - 0,0049 - 0,0028 - 0,0040 - 0,0049 -
Energiatérmicado syngas MW4, 123,787 - 176,176 - 230,620 - 123,953 - 176,412 - 224,175 -
Energiatérmicaliberada MWy, -1,179 — -1,663 - -2,280 — -1,084 - -1,767 - -2,400 —
Energia elétrica consumida MWy 0,008 - 0,019 - 0,030 - 0,008 - 0,019 - 0,025 -
Vapor consumido kg/s 0,420 - 0,660 - 1,030 - 0,400 - 0,630 - 0,970 -
Relagdo H,/CO - 1,02 - 1,01 - 1,00 - 1,01 - 1,00 - 1,01 -
L FC/M DEA/Reforma a vapor (M etanol/L iquidos FT) L FC/Rectisol/Reforma a vapor (M etanol/Liquidos FT)

Par ametro Unidade CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3 Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1

H, kg/s - - 0,9105 - 1,1539 - - - 0,9116 - 1,1557 -
CO ka/s - - 6,2601 - 7,9586 - - - 6,2446 - 7,9326 -
CO, kg/s - - 3,6269 - 4,0613 - - - 3,5528 - 3,9751 -
H,O kg/s - - 2,2957 - 2,2516 - - - 2,2757 - 2,2249 -
Energia térmica do syngas MWq, - - 172,512 - 218,887 - - - 172,489 - 218,848 -
Energia térmicaliberada MWy, — — -1,933 - -2,682 — — - -1,939 - -2,677 —
Energia elétrica consumida MWy - - 1,662 - 2,072 - - - 1,660 - 2,069 -
Vapor consumido kg/s - - 0,190 - 0,350 - - - 0,180 - 0,340 -
Relagdo H,/CO - - - 2,02 - 2,01 - - - 2,03 - 2,02 -
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Tabela 5.38 — Shift para a producéo de metanol/Liquidos Fischer—Tropsch (H,/CO=2).

L A/Rectisol/Reforma a vapor (M etanol/Liquidos FT)

LA/Limpeza a quente/Reforma a vapor (M etanol/Liquidos FT)

Par ametro Unidade CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
H, kg/s 0,6793 0,6790 09513 09514  1,2084 1,2094 | 06798 06805 0,9522 09547 1,1724 1,2092
0] kg/s 4,6880  4,6896 6,6047 6,6013 83380 83222 | 46765 46611 65864 65460 8,1016 8,3148
CO, kg/s 4,4199 1,1896 6,4429 14796  8,9667 23109 | 45736 08957 6,678 1,3178  8,7650 2,7717
H,O kg/s 0,0157 0,5334 0,0228 05414  0,0319 0,0082 | 00163 04440 0,0237 04712 0,0312 0,0099
Energia térmica do syngas MW, 128,883 128,865 180,901 180,870 229,269 229,229 | 128,826 128,765 180,820 180,708 222,554 229,120
Energia térmicaliberada MW, -3,330 -1,337 -4,025 -2,141 -3,263 -3,707 | -3,378 -1290 -4,098 -2,065 -3218 -3,933
Energia el étrica consumida MWy 1,260 1,163 1,752 1,620 2,166 2,044 1,266 1,162 1,762 1,613 2,107 2,072
Vapor consumido kg/s 0,850 0,180 1,570 0,290 3,150 0,710 0,870 0,120 1,600 0,270 3,050 0,720
Relagdo H,/CO - 2,01 2,01 2,00 2,00 2,01 2,02 2,02 2,03 2,01 2,03 2,01 2,02
LFC/MDEA/Oxidagao parcial (M etanol/LiquidosFT) L FC/Rectisol/Oxidacéo parcial (Metanol/Liquidos FT)
Par ametro Unidade CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3 Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
H, kg/s 0,5303 0,5481 0,7703 08146  0,9989 1,0462 | 05281 05474 0,7703 08124  0,9989 1,0454
CO ka/s 3,6064  3,7622 53130 55794  6,8737 7,2051 | 36364 37714 53125 56099  6,8730 7,2160
CO, kg/s 4,1881 2,9360 51148 29317  5,7658 3,0286 | 40745 28336 50173 2,7474  5,6400 2,8370
H,O kg/s 0,0151 1,8141 0,0182  2,1216  0,0206 23776 | 00145 1,7900 0,0179 2,0812  0,0201 2,3246
Energia térmica do syngas MWy, 100,077 103,787 146,122 154,136 189,325 198,353 | 100,121 103,800 146,122 154,181 189,324 198,369
Energia térmica liberada MWy, -3,092 -1,459 -3,852 -1,553 -3,966 -1554 | -2999 -1469 -3875 -1411  -3,862 -1,409
Energia el étrica consumida MWy 0,010 0,020 0,030 0,020 0,050 0,020 0,011 0,021 0,030 0,017 0,051 0,019
Vapor consumido kg/s 0,530 0,740 1,090 0,730 1,690 0,740 0,510 0,710 1,090 0,670 1,690 0,680
Relagdo H,/CO - 2,04 2,02 2,01 2,03 2,02 2,02 2,02 2,02 2,01 2,01 2,02 2,01
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Tabela 5.39 — Shift para a producdo de metanol/Liquidos Fischer—Tropsch (Ho/CO=2).

L A/Rectisol/Oxidacao parcial (M etanol/LiquidosFT)

LA/Limpeza a quente/Oxidacado parcial (Metanol/Liquidos FT)

Par ametro Unidade CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
H, kg/s 06360 06584 09043 09314 11823 12018 | 06359 06594 09071 09330 1,1509 1,2013
co kg/s 43825 45484 62435 64181 81873 82894 | 43976 45538 62258 64199  7,9379 8,2820
CO, kg/s 48999 14113  7,0106 1,7674 92036  2,3623 | 50118 10643 7,2451 15160  9,0222 2,8233
H,O kg/s 00175 00050 00250 0,0063 0,0327 00084 | 00178 0,0038 0,0259 0,0054 0,0322 0,0100
Energia térmicado syngas MWy, 120,600 124966 171,611 176,617 224,609 227,987 | 120,745 125143 171,758 176,832 218,322 227,846
Energia térmicaliberada MW, -1,617 -0,977 -2,143 -1323 -2,378 -189%5 | -1,731 -0801  -2307 -1,186  -2,439 -2,367
Energiaeléricaconsumida ~ MWy 0,058 0,002 0,087 0,005 0,119 0,020 0,057 0,002 0,088 0,005 0,116 0,020
Vapor consumido kg/s 1,830 0,110 2,680 0,270 3,690 0,850 1,820 0,100 2,690 0,260 3,560 0,830
Relagéio H,/CO - 2,02 2,01 2,01 2,02 2,01 2,01 2,01 2,01 2,02 2,02 2,01 2,02
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5.5 Area 600: Sintese de combustiveis

5.5.1 Dimetil éter (DME)

A Tabela 5.40 mostra 0 somatdrio dos consumos energéticos da Area 100 de Pré-
tratamento, Area 200 de Separacio de Ar, Area 300 de Gaseificagio, Area 400 de Limpeza do
Syngas e Area 500 de Condicionamento do Syngas. O consumo energético inerente da Area
600 de Sintese € incluido nas Tabelas 5.41 e 5.42, que mostram os parametros do processo de

producdo de DME através dareforma avapor e da oxidacdo parcial respectivamente.

Tabela 5.40 — Somatorios dos consumos energéticos para a producdo de DME.

Cenédrio C1 Cenario C2 CenéarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
LFC/MDEA/Reforma a vapor/Shift/ DME

Par ametro Unidade

Energiatérmica MW, 66,990 87,837 94875 122,962 120,453 155,021

Energiaelétrica MWy 11,583 13,959 16,946 20,921 21,847 26,828
L FC/Rectisol/Reforma a vapor/Shift/DME

Energiatérmica MWy, 55,468 72,727 77,373 99,420 97,133 124,648

Energia elétrica MWy 13,703 17,278 19,823 25,797 25,194 32,958
L A/Rectisol/Reforma a vapor/Shift/DME

Energiatérmica MWy 44,021 65108 65209 95462 75,037 118,290

Energia elétrica MWy 10,780 12,102 15273 17,051 21,574 21,180

LA/Limpeza a quente/Reforma a vapor/Shift/ DME

Energiatérmica MWy 41,176 57,555 61,833 85208 71,160 106,711

Energiaelétrica MWy 11,408 11,943 16,220 16,931 22,908 21,410
LFC/MDEA/Oxidag&o parcial/Shift/DME

Energiatérmica MWy, 45981 71,835 72,794 111,284 97,674 143,704

Energia elétrica MWy 13,673 15,787 19,422 22,806 24,654 28,990
L FC/Rectisol/Oxidac&o parcial/Shift/DME

Energiatérmica MWy, 34,722 56,936 55557 88,067 74,657 113,747

Energiaelétrica MWy 15,629 18,888 22,055 27,344 27,686 34,688
L A/Rectisol/Oxidac&o parcial/Shift/ DME

Energiatérmica MWy 41,479 69,138 64,663 102,708 86,928 132,667

Energiaelétrica MWy 11,486 12431 16,073 17,406 19,695 21,286

LA/Limpeza a quente/Oxidacdo parcial/Shift/ DME
Energiatérmica MW, 38917 61,795 61,450 92,739 82,818 121,303
Energiaelétrica MWy 12,102 12,256 17,003 17,266 20,973 21,527
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Tabela5.41 — Parametros do processo de producdo de DME através da reformaa vapor.

Par ametro

Unidade

L FC/M DEA/Refor ma a vapor /Shift/DM E

L FC/Rectisol/Refor ma a vapor /Shift/DM E

CenérioC1

Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energiatérmicaliberada MWy, -23614 -25,037 -30,060 -31,471 -39,989 -38,115 | -23522 -24,931 -29,932 -31,304 -39,689 -37,939
Energia el étrica gasta MWy 7,392 7,706 9,331 9,586 10,898 11,546 7,353 7,664 9,275 9,524 10,824 11,483
Vazéo méssicaDME kg/s 1,493 1,421 2,164 2,060 2,801 2,639 1,493 1,420 2,165 2,058 2,802 2,636
Vazdo volumétrica L/s 2,243 2,135 3,252 3,096 4,209 3,966 2,244 2,134 3,253 3,093 4,210 3,961
Energiatérmicado DME MW, 42,443 40,389 61,535 58569 79643 75,034 | 42450 40,369 61,550 58518 79,659 74,947
Vazdo por safra ML3/safra 34,887 33199 50,581 48,143 65466 61,677 | 34893 33182 50593 48,101 65479 61,605
Vazdo/tonelada de cana L/ton cana 16,15 15,37 23,42 22,29 30,31 28,55 16,15 15,36 23,42 22,27 30,31 28,52
DME/kg biomassa torrefeita L/KGbiotor 0,307 0,292 0,323 0,307 0,345 0,325 0,307 0,292 0,323 0,307 0,345 0,325
DME/Nm? de syngas L/Nm?3 0,244 0,115 0,239 0,115 0,241 0,119 0,244 0,115 0,239 0,115 0,241 0,119
L A/Rectisol/Refor ma a vapor /Shift/DM E LA/Limpeza a quente/Reforma a vapor /Shift/DM E
Par ametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3 Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energiatérmica liberada MW, -23587 -18916 -32,557 -25561 -40,988 -30,751 | -25,057 -19,047 -34,339 -26,215 -41,285 -33,500
Energia elétrica gasta MWy 6,111 5,060 8,429 6,778 7,061 7,869 6,326 4,793 8,725 6,524 7,022 8,112
Vazéo méssicaDME kg/s 1,748 1,710 2,466 2,420 3,114 3,150 1,689 1,643 2,391 2,327 2,952 3,024
Vazdo volumétrica L/s 2,627 2,569 3,705 3,636 4,680 4,733 2,537 2,468 3,593 3,496 4,436 4,544
Energiatérmicado DME MWy, 49,705 48,604 70,107 68,799 88544 89557 | 48,009 46,701 67,971 66,153 89,925 85,978
Vazéo por safra ML3/safra 40,857 39,951 57,627 56,552 72,782 73,614 | 39463 38,387 55871 54377 68986 70,673
Vazdo/tonelada de cana L/ton cana 18,92 18,50 26,68 26,18 33,70 34,08 18,27 17,77 25,87 25,17 31,94 32,72
DME/kg biomassa torrefeita L/KGbiotor 0,359 0,351 0,368 0,361 0,384 0,388 0,347 0,338 0,356 0,347 0,364 0,372
DME/Nm? de syngas L/Nmisyngas 0,222 0,119 0,220 0,121 0,213 0,126 0,214 0,115 0,214 0,116 0,202 0,121
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Tabela 5.42 — Parametros da producéo de DME para a oxidagdo parcial.

L FC/M DEA/Oxidacao parcial/Shift/DME

L FC/Rectisol/ Oxidagao parcial /Shift/DME

Parametro Unidade
CenérioC1 Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energiatérmicaliberada MW, -18,021  -18,643 -23,148 -24250 -27,241  -29,411 | -17,885 -18,456 -22916 -23,966 -26,991 -29,056
Energia elétrica gasta MWy 3,746 2,782 4,719 3,615 3,807 4,384 3,716 2,757 4,666 3,578 3,766 4,338
Vazéo méssicaDME ka/s 1,322 1,304 1,977 1,964 2,603 2,542 1,323 1,305 1,979 1,964 2,606 2,542
Vazdo volumétrica L/s 1,986 1,960 2,970 2,951 3911 3,820 1,988 1,961 2,974 2,952 3,916 3,820
Energiatérmicado DME MW, 37574 37,080 56,196 55829 74004 72,273 | 37,612 37,104 56,271 55850 74,091 72,282
Vazéo por safra ML3/safra 30,885 30,479 46,192 45890 60,831 59,408 | 30,917 30,499 46,254 45908 60,902 59,415
Vazdo/tonelada de cana L/ton cana 14,30 14,11 21,39 21,25 28,16 27,50 14,31 14,12 21,41 21,25 28,20 27,51
DME/kg biomassa torrefeita L/KGbiotor 0,272 0,268 0,295 0,293 0,321 0,313 0,272 0,268 0,295 0,293 0,321 0,313
DME/Nm? de syngas L/Nm?3 0,216 0,106 0,218 0,110 0,224 0,114 0,216 0,106 0,218 0,110 0,224 0,115

L A/Rectisol/ Oxidacéo parcial /Shift/DME LA/Limpeza a quente/ Oxidacéo parcial /Shift/DME
Par Ametro Unidade CenéarioC1 Cenério C2 Cenério C3 CenéarioC1 Cenério C2 Cenério C3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energiatérmica liberada MW, -18,684  -15347 -26,633 -20,975 -34,818 -26,218 | -19,495 -15,647 -27,796 -21,811 -34,994 -28,905
Energia elétrica gasta MWy 3,847 2,145 5,484 2,913 7,157 3,556 3,980 2,031 5,683 2,815 7,122 3,694
Vazéo méssicaDME ka/s 1,633 1,692 2,322 2,403 3,037 3,145 1,590 1,625 2,261 2,308 2,881 3,014
Vazdo volumétrica L/s 2,454 2,543 3,489 3,611 4,564 4,725 2,389 2,441 3,398 3,468 4,329 4,529
Energiatérmicado DME MWy, 46,421 48,115 66,006 68,315 86,346 89,405 | 45192 46,189 64,280 65612 81,902 85,688
Vazéo por safra ML3/safra 38,158 39550 54,256 56,154 70,976 73,490 | 37,147 37,966 52,844 53932 67,323 70,434
Vazdo/tonelada de cana L/ton cana 17,67 18,31 25,12 26,00 32,86 34,02 17,20 17,58 24,46 24,97 31,17 32,61
DME/kg biomassatorrefeita L/KQbiotor 0,336 0,348 0,346 0,358 0,374 0,387 0,327 0,334 0,337 0,344 0,355 0,371
DME/Nm? de syngas L/Nm3syngas 0,207 0,118 0,207 0,120 0,208 0,126 0,202 0,113 0,202 0,116 0,197 0,121
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Para se analisar a producdo do combustivel (DME, metanol, FT-Gasolina e FT-Diesel)
serd utilizado o conceito de eficiéncia na producéo do combustivel (fuel efficiency) que
representa um termo relativo empregado para descrever o quéo efetivo € o processo de
conversdo da biomassa no combustivel. A fuel efficiency (eficiéncia do combustivel) néo leva
em considerac3o a eletricidade cogerada na Area 700 de Geragdo de Eletricidade, e pode ser
definida como:

Z mcombustl’vel : PCIcombustl’vel (5-1)
Z mbiamassa : PCIbiomassa + Z Eth + Z Eel

Ncomb =

Onde 7n.,mp € a €eficiéncia do combustivel (%); M ompustiver € @ VaZ80 massica do
combustivel produzido (Kg/S); PCI.ompustiver € 0 PCl do combustivel (MJIKQ); Mp;omassq € @
vazdo da biomassa na entrada (Kg/s); PClyiomassq € O PCl da biomassa (MJKg); E, € 0
somatorio da energia térmica utilizada na produgso do combustivel (MW4y,); E,; € 0 somatorio
da energia el étrica utilizada na producdo do combustivel (MWy).

Pode-se observar que no processo de producdo de DME libera-se energia térmica (sinal
negativo conforme convencao adotada) pelo fato de que o processo é exotérmico. De maneira
geral, a energia el étrica consumida para a compressao do syngas até a presséo de sintese (60
bar) € maior para todos os casos da reforma a vapor do que para a oxidagdo parcial, porque a
vazao massica de syngas comprimida na entrada € maior para todos os casos. Verifica-se que
a configuragdo em que € possivel obter a maior vazédo massica de DME produzida € para a
gaseificacdo em LA, com remocdo dos gases &cidos através do processo Rectisol, de tal
maneira, que essa premissa é aplicavel, tanto para 0s casos de reforma a vapor, quanto para 0s
casos da oxidacéo parcial. Esse fato ira se refletir na eficiéncia térmica e na eficiéncia do
combustivel do processo de producdo de DME, conforme pode ser visualizado nas Figuras
5.41e5.42.

As Figuras 541 e 5.42 mostram respectivamente a eficiéncia do combustivel da
producdo de DME para a reforma avapor e para a oxidagdo parcia. Deve-se notar que nesses
valores calculados considera-se a utilizacdo de somente 50% do syngas produzido, 0s outros
50% s30 encaminhados para a Area 700 de geracdo de eletricidade. Se a totalidade (100%) do
syngas tivesse sido empregada a eficiéncia do combustivel seriaigua a aproximadamente o
dobro da mostrada nas Figuras 5.53 e 5.54, conforme reportado na literatura para a producéo
de DME por: Tung, 2013 (53%); Clausen, 2011 (44-59%); Higo e Dowaki, 2010 (39-57%);
Nagvi et al., 2010 (42-55%); Tock et al., 2010 (53,5%); Consonni et al., 2009 (55%). Outro

fato interessante é que para todos os casos (SB=0 ou SB=1) de um mesmo cenario (C1, C2 ou
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C3) os que empregaram somente O, como agente de gaseificacdo possuem maiores
eficiéncias (térmica e do combustivel) em relacdo aos que usam O, e vapor, devido
principalmente a maior energia térmica do combustivel (DME) obtido e a um menor consumo
energético total de todas as etapas de producéo (gaseificacdo, limpeza e condicionamento do
syngas).
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Figura5.41 — Eficiéncia do combustivel da producdo de DME para areformaa vapor.
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A energia térmica do DME produzida corresponde a vazédo maéssica do DME
multiplicada pelo seu PCI, que neste caso foi considerado como sendo igua a 28,43 MJkg
(Park e Yoon, 2015). Conforme os calculos realizados poderiam ser produzidos desde 30,479
milhdes de litros de DME/safra no pior caso (gaseificacdo em LFC com remocao dos gases
acidos através do processo de MDEA e oxidacéo parcial) até 73,614 milhdes/safra no melhor
caso (gaseificagdo em LA seguida do processo Rectisol e reforma a vapor). A vazédo de DME
produzida por tonelada de cana aumenta de um cenério para outro (C3>C2>C1) em funcéo da
mudanca de tecnol ogia adotada na producéo de etanol de primeira geracéo.

A vazdo de bagaco disponivel é incrementada da seguinte forma: 3,33 kg/s (cenario
C1), 11,0 kg/s (cenério C2) e 18,0 kg/s (cenario C3). Portanto quando se considera como base
de referéncia 1,0 tonelada de cana, a quantidade de biomassa total disponivel para producéo
do combustivel de segunda geracdo € maior, resultando em uma maior producdo de
DME/tonelada de cana. A vazédo de DME produzida por quilograma de biomassa torrefeita
ndo sofre alteracOes significativas para diferentes casos (SB=0 ou SB=1) dentro do mesmo
cenario (C1, C2, C3), porque a quantidade de biomassa € igual para ambos casos. Entretanto,
a vazado de DME produzida por Nm?3 sofre alteragdes significativas entre diferentes casos do
mesmo cenario, em fungéo do maior conteldo de vapor para 0s casos nos quais SB=1. Por
exemplo, para o cen&rio C1 (LFC/MDEA/reforma a vapor) quando SB=0 se produz 0,244
litros de DME por Nm2 de syngas, ja para SB=1 se produz apenas 0,115 litros de DME por

Nm?3 de syngas, isso ocorre em virtude damaior concentracéo de vapor no syngas para SB=1.

5.5.2 Metanol

A Tabela 5.43 mostra o somatorio dos consumos energéticos (energia térmica e energia
elétrica) da Area 100 de Pré-tratamento (seges de secagem, torrefacéo e trituragdo), Area 200
de Unidade de Separac&o de Ar, Area 300 de Gaseificagdo (LFC e LA), Area 400 de Limpeza
do Syngas (MDEA, Rectisol e Limpeza a Quente) e Area 500 de Condicionamento do Syngas
(Reforma aVapor, Oxidacao Parcia e Shift). Os valores apresentados na Tabela 5.43 também
sdo vélidos para o processo de producdo dos liquidos FT (FT-Gasolina e FT-Diesdl), tanto
para 0 caso em que a=0,76 (priorizacdo da producdo de gasolina), quanto para «=0,88
(priorizagdo da producdo de diesel). As Tabelas 5.44 e 5.45 mostram os paréametros do
processo de producdo de metanol.

De acordo com os resultados cal culados poderiam ser produzidos desde 38,975 milhdes

de litros de metanol/safra no pior caso (gaseificagdo em LFC com remocdo dos gases acidos
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através do processo Rectisol e oxidacdo parcial) até 90,922 milhdes de litros de metanol/safra
no melhor caso (gaseificagdo em LA seguida do processo Rectisol e reforma a vapor). A
vazdo de metanol produzida por tonelada de cana aumenta de um cenario para outro

(C3>C2>C1) em funcdo da mudanca de tecnol ogia adotada na producdo de etanol de primeira
geracao.

Tabela 5.43 — Somatdrios dos consumos energéticos para a producédo de metanol.

Cenédrio C1 Cenario C2 CenéarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
LFC/MDEA/Reforma a vapor/Shift/ DME

Par ametro Unidade

Energiatérmica MW, 66,990 87,837 92942 122,962 117,771 155,021

Energiaelétrica MWy 11,583 13,959 18,608 20,921 23,919 26,828
L FC/Rectisol/Reforma a vapor/Shift/DME

Energiatérmica MWy, 55,468 72,727 75434 99,420 94,456 124,648

Energiaelétrica MWy 13,703 17,278 21,483 25,797 27,263 32,958
L A/Rectisol/Reforma a vapor/Shift/DME

Energiatérmica MWy 40,691 63,771 61,184 93321 75503 114,583

Energia elétrica MWy 12,040 13,265 17,025 18,671 21,435 23224

LA/Limpeza a quente/Reforma a vapor/Shift/ DME

Energiatérmica MW, 37,798 56,265 57,735 83,143 71,491 102,778

Energiaelétrica MWy 12,674 13,105 17,982 18544 22,695 23,482
LFC/MDEA/Oxidag&o parcial/Shift/DME

Energiatérmica MWy, 43227 70,376 69,111 109,731 93,708 142,150

Energia elétrica MWy 13,679 15807 19,448 22,826 24,704 29,010
L FC/Rectisol/Oxidagao parcial/Shiftt DME

Energiatérmica MW, 31,957 55467 51,821 86,656 70,795 112,338

Energiaelétrica MWy 15,636 18,909 22,081 27,361 27,737 34,707
L A/Rectisol/Oxidac&o parcial/Shift/ DME

Energiatérmica MWy 41,041 68,161 64,183 101,385 86,830 130,772

Energiaelétrica MWy 11536 12,433 16,141 17,411 19,784 21,306

LA/Limpeza a quente/Oxidacdo parcial/Shift/ DME
Energiatérmica MWy, 38270 60,994 60,910 91,553 82,779 118,936
Energiaelétrica MWy 12,151 12,258 17,072 17,271 21,064 21,547

Para a realizacdo dos calculos considerou-se que o PCl do metanol neste trabalho é
igua a 20,10 MJkg (Clausen, 2011). Observa-se que a energia elétrica consumida para a
producdo de metanol € maior do que para producéo de DME, porgue a presséo de entrada do
syngas no reator de sintese do metanol € maior (90 bar). Entretanto, a0 se comparar as

energias térmicas liberadas pelos processos de producdo de DME e metanol, observa-se que
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para os cenarios/casos de configuragbes andlogas ndo ha uma grande variagdo entre esses
valores. De forma geral, as configuragdes de producdo de metanol que empregam areforma a
vapor como aternativa de condicionamento, possuem uma eficiéncia do combustivel maior
que as alternativas que usam oxidacdo parcial, em virtude do menor consumo de energia e
maior contelido de H, e CO no syngas.

Novamente, como na producdo de DME, a configuracdo para a producdo de metanol
que apresentou a maior eficiéncia do combustivel foi a gaseificacdo da biomassa em LA,
acoplada com remocao dos gases acidos através do processo Rectisol e reforma a vapor do
syngas para todos o0s cenérios/casos analisados. A eficiéncia térmica é em média 2,0-3,0%
maior do que a eficiéncia do combustivel para todos 0s cendrios/casos, visto que 0 consumo
de energia el étricando € considerado no cal culo da eficiéncia térmica da planta.

Apesar do PCI do metanol (20,10 MJkg) ser menor em comparacdo ao PCl do DME
(28,43 MJkg) a energia térmica do combustivel de todas as configuragdes do metanol
avaliadas sd0 maiores do que as configuragdes do DME, em virtude da maior vazéo de
metanol produzida em todos os cenarios/casos. Essa caracteristica é refletida nas maiores
eficiéncias do combustivel do metanol em relacdo ao DME para todos 0s cenarios/casos,
mesmo |levando em conta que o0 consumo elétrico das configuracdes de producéo de metanol
s80 maiores do que & do DME. Por exemplo, para a configuracdo de gaseificacdo da
biomassa em LFC seguido do processo Rectisol e reforma a vapor se produz 2,244 |/s de
DME para SB=0, correspondendo a uma energia térmica do combustivel de 42,45 MWy, e
uma eficiéncia do combustivel de 20,5%, por outro lado para esta mesma configuracdo se
produz 2,985 I/s de metanol, que corresponde a uma energia térmica do combustivel de
47,435 MWy, e uma eficiéncia do combustivel de 22,6%.

Como no caso da producéo de DME deve-se ressaltar que os valores de eficiéncias do
combustivel calculados consideram somente a utilizacdo de somente 50% do syngas
produzido, os outros 50% sdo encaminhados para a se¢do de geracdo de eletricidade. Se a
totalidade (100%) do syngas tivesse sido empregada a eficiéncia do combustivel seriaigual a
aproximadamente igual ao dobro da mostrada nas Figuras 5.43 e 5.44, de modo andlogo aos
dados reportados na literatura: 53-57% (Andersson et al., 2014); 51% (Isaksson et al., 2012);
44-51% (Caula, 2011); 45-56% (Clausen, 2011); 48,3-68,2% (Ng e Sadhukhan, 2011);
49,2% (Li et al., 2008); 54% (Barrafion, 2006); 37,6-57,0% (Hamelinck, 2004).
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Tabela 5.44 — Parametros do processo de producdo de metanol através dareformaavapor.

L FC/M DEA/Refor ma a vapor /Shift/M etanol L FC/Rectisol/Refor ma a vapor/Shift/M etanol
Parametro Unidade CenérioC1 Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energiatérmicaliberada MWy, -23,233  -24,954 -26,014 -31,719 -28,731 -38,765 | -23,164 -24,871 -25917 -31,614 -28,624 -38,658
Energia el étrica gasta MWy 10,012 10,481 8,721 12,995 10,049 15,738 9,950 10,414 8,646 12,930 9,968 15,687
Vazéo méssicaDME kg/s 2,360 2,318 3,345 3,279 4,274 4,165 2,360 2,317 3,346 3,275 4,274 4,159
Vazdo volumétrica L/s 2,985 2,932 4,232 4,147 5,406 5,268 2,985 2,931 4,232 4,143 5,406 5,261
Energiatérmicado DME MW, 47,434 46590 67,243 65900 85897 83,711 | 47,435 46566 67,248 65836 85899 83,604
Vazdo por safra ML3/safra 46,425 45599 65813 64,498 84,070 81,930 | 46426 45576 65818 64,435 84,071 81,826
Vazdo/tonelada de cana L/ton cana 21,49 21,11 30,47 29,86 38,92 37,93 21,49 21,10 30,47 29,83 38,92 37,88
DME/kg biomassa torrefeita L/KGbiotor 0,408 0,401 0,420 0,411 0,443 0,432 0,408 0,401 0,420 0,411 0,443 0,431
DME/Nm? de syngas L/Nm?3 0,324 0,159 0,311 0,154 0,309 0,158 0,324 0,158 0,311 0,154 0,309 0,158
L A/Rectisol/Refor ma a vapor /Shift/M etanol LA/Limpeza a quente/Refor ma a vapor/Shift/M etanol
Par ametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3 Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energiatérmica liberada MW, -15983 -14,572 -23688 -19,880 -29,483 -24,039 | -15238 -13,187 -23,881 -18,156 -34,426 -23,132
Energia elétrica gasta MWy 6,166 4,460 8,939 5,886 12,029 6,719 5,762 3,421 8,491 4551 10,981 6,394
Vazéo méssicaDME kg/s 2,529 2,558 3,540 3,608 4,473 4,622 2,397 2,469 3,348 3,482 4,105 4,370
Vazdo volumétrica L/s 3,200 3,236 4,478 4,564 5,658 5,846 3,032 3,124 4,235 4,405 5,193 5,528
Energiatérmicado DME MWy, 50,842 51,420 71,162 72,528 89,907 92,898 | 48,172 49,633 67,301 69,997 82,509 87,838
Vazéo por safra ML3/safra 49,760 50,326 69,648 70,986 87,995 90,922 | 47,147 48577 65869 68509 80,754 85,970
Vazdo/tonelada de cana L/ton cana 23,04 23,30 32,24 32,86 40,74 42,09 21,83 22,49 30,49 31,72 37,39 39,80
DME/kg biomassa torrefeita L/KGbiotor 0,438 0,443 0,444 0,453 0,464 0,479 0,415 0,427 0,420 0,437 0,426 0,453
DME/Nm? de syngas L/Nmisyngas 0,270 0,150 0,266 0,152 0,257 0,156 0,256 0,145 0,252 0,147 0,236 0,147
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Tabela 5.45 — Parametros do processo de producdo de metanol através da oxidacéo parcial.

Par ametro

Unidade

L FC/M DEA/Oxidacao par cial/Shift/M etanol

L FC/Rectisol/Oxidac&o par cial/Shift/M etanol

CenérioC1

Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energiatérmicaliberada MWy, -13571  -16,274 -18,751 -21,678 -23,388 -26,625 | -13,504 -16,133 -18,655 -21,455 -23,242 -26,397
Energia el étrica gasta MWy 5,987 6,609 7,688 7,991 9,019 9,463 5,940 6,503 7,591 7,846 8,893 9,317
Vazéo méssicaDME kg/s 1,940 1,988 2,852 2,980 3,720 3,847 1,939 1,990 2,855 2,982 3,724 3,849
Vazédo volumétrica L/s 2,454 2,515 3,608 3,769 4,706 4,866 2,453 2,517 3,611 3,771 4,710 4,868
Energiatérmicado DME MW, 38,991 39,962 57,331 59,889 74777 77,328 | 38975 39,993 57,380 59,929 74,845 77,357
Vazdo por safra ML3/safra 38,161 39,112 56,112 56,615 73,186 75,684 | 38,146 39,142 56,160 58,654 73,253 75711
Vazdo/tonelada de cana L/ton cana 17,67 18,11 25,98 27,14 33,88 35,04 17,66 18,12 26,00 27,15 33,91 35,05
DME/kg biomassa torrefeita L/KGbiotor 0,336 0,344 0,358 0,374 0,386 0,399 0,335 0,344 0,358 0,374 0,386 0,399
DME/Nm? de syngas L/Nm?3 0,267 0,136 0,265 0,140 0,269 0,146 0,266 0,136 0,265 0,140 0,270 0,146
L A/Rectisol/Oxidacao par cial/Shift/M etanol LA/Limpeza a quente/Oxidacéo par cial/Shift/M etanol
Par ametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3 Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energiatérmica liberada MW, -15,869  -13,268 -22,603 -18,578 -29464 -23981 | -15,156 -12,418 -21,558 -17,509 -29,252 -23,056
Energia elétrica gasta MWy 6,709 3,832 9,552 5,247 12,392 6,756 6,357 3,381 8,966 4705 11,228 6471
Vazéo méssicaDME kg/s 2,345 2,513 3,335 3,559 4,366 4,504 2,195 2,374 3,137 3,365 4,003 4,333
Vazdo volumétrica L/s 2,966 3,179 4,219 4,501 5,522 5,811 2,777 3,003 3,968 4,256 5,063 5,481
Energiatérmicado DME MWy, 47,131 50,519 67,032 71527 87,748 92,330 | 44,120 47,716 63,051 67,629 80,452 87,098
Vazéo por safra ML3/safra 46,129 49,445 65606 70,005 85881 90,366 | 43,182 46,701 61,710 66,190 78,741 85,246
Vazdo/tonelada de cana L/ton cana 21,36 22,89 30,37 32,41 39,76 41,84 19,99 21,62 28,57 30,64 36,45 39,47
DME/kg biomassa torrefeita L/KGbiotor 0,406 0,435 0,418 0,446 0,453 0,476 0,380 0,411 0,394 0,422 0,415 0,449
DME/Nm? de syngas L/Nmisyngas 0,251 0,148 0,251 0,150 0,251 0,155 0,235 0,140 0,236 0,142 0,230 0,146
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Novamente para todos os casos (SB=0 ou SB=1) de um mesmo cenério (C1, C2 ou C3)
0s que empregaram somente O, como agente de gaseificagdo possuem maiores eficiéncias
(térmica e do combustivel) em relacdo aos que usam O, e vapor, devido principamente a
maior energia térmica do combustivel (metanol) obtido e a um menor consumo energético
total de todas as etapas de producéo (gaseificacdo, limpeza e condicionamento do syngas). As
Figuras 5.43 e 5.44 mostram respectivamente as eficiéncias do combustivel da producéo de
metanol para areformaavapor e para a oxidagdo parcial.

28,0

26,0

240

234 233

220 +— 216

20,7
20,0 + 18,5

18,0

16,0 4

Eficiéncia do combustivel (%)

5,0

4,0 1

2,0

00 1
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
H LFC/MDEA B LFC/RECTISOL B LA/RECTISOL LA/QUENTE

Figura5.43 — Eficiéncia do combustivel da produgdo de metanol para areformaavapor.
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Figura5.44 — Eficiéncia do combustivel da producdo de metanol para a oxidagdo parcial.
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Deve-se ressaltar que 0 metanol possui uma maior eficiéncia do combustivel para todas
as configuragdes analisadas. Determinou-se que aproximadamente 100% do syngas enviado a
secdo de sintese (50% da vazdo iniciad de entrada) € convertido em metanol no modo de
passagem direta (once through). Dessa forma, para essas configuracdes do metanol ndo ira
restar syngas nao reagido (off gas), portanto € preciso calcular se a energia el étrica gerada sera
suficiente para o atendimento dos requisitos €l étricos da planta de metanol, esse contexto serd
verificado com maiores detal hes no proximo item na Area 700 (Gerac&o de Eletricidade).

5.53 Ligquidos FT-Gasolina

Nesse caso sd0 mostrados os resultados dos calcul os referentes a producéo liquidos FT,
considerando que a probabilidade de crescimento da cadeia atinja o valor méximo para a
geracdo de gasolina (a=0,76). Deve-se ressaltar que 0 somatorio da energia térmica e elétrica
consumida nos processos a montante da sintese de FT-Gasolina (Area 100 de Pré-tratamento,
Area 200 Unidade de Separacdo de Ar, Area 300 de Gaseificacdo, Area 400 de Limpeza do
Syngas e Area 500 de Condicionamento do Syngas) sfo apresentados na Tabela 5.43
mostrada anteriormente no item de producéo do metanal.

As Tabelas 5.46-5.49 apresentam os parametros cal culados para a producéo de liquidos
FT com priorizagdo para a gasolina. As duas primeiras linhas inseridas nessas tabelas
correspondem a energia térmica total liberada e a energia elétrica consumida no processo de
sintese de FT-Gasolina. Nessas tabelas também sio mostradas as fracOes produzidas de
gasolina/querosene (nafta) que € representada pela denominagdo Cs—Cy, diesel (olefinas) que
é representado pela denominacéo C,,—Cy € ceras paranificas (hidrocarbonetos superiores) que
s80 representadas pela denominacdo Cy—Cso. Nos clculos efetuados no software Aspen
Plus™ os componentes contidos nessas fragdes de combustiveis (CsHiz, CeHia, C7H16, CgHis,
CoH2o,...,C30He2) S80 mostrados de forma individualizada, porém para facilitar a apresentagéo
dos resultados optou-se por agrupé-las em fragdes de produtos com as mesmas caracteristicas
guimicas de valor de venda comercial.

Para cada uma dessas fracOes especificas mostrase a vazdo massica (kg/s) e
volumétrica (L/s), a energia térmica do combustivel (MWy,), o volume da fracdo de
combustivel produzida por safra (milhdes de litros/safra), o volume da fragdo de combustivel
produzido por tonelada de cana (L/ton cana) e o volume da fragdo de combustivel produzido

por quilograma de biomassa torrefeita (L/Kgbiotor)-
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Tabela 5.46 — Parametros do processo de producdo de FT-Gasolina através da reforma a vapor.

Par ametro

Unidade

L FC/M DEA/Refor ma a vapor /Shift/FT-Gasolina

L FC/Rectisol/Reforma a vapor /Shift/FT-Gasolina

CenérioC1

Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energia térmicaliberada MW, -32,080 -33,982 -44,170 -46,713 -54,981 -58,393 | -32,037 -33,764 -44,182 -46,351 -55,014 -57,915
Energia elétrica gasta MWy 1,236 1,306 0,455 1,694 0,553 2,082 1,233 1,303 0,454 1,688 0,552 2,075
Vazéo méssica (Cs—Cy,) kg/s 0,513 0,473 0,718 0,681 0,910 0,865 0,514 0,469 0,719 0,676 0,912 0,858
Vaz&o volumétrica (Cs—Cy) L/s 0,776 0,715 1,086 1,031 1,377 1,309 0,778 0,710 1,088 1,022 1,379 1,297
Energiatérmica (Cs—Cyy) MW, 22,865 21,062 31,991 30,356 40544 38537 | 22915 20912 32,030 30,107 40,609 38,207
Vazdo por safra (Cs—Cyy) ML3/safra 12,075 11,123 16,894 16,031 21,411 20,352 12,101 11,044 16,915 15,899 21,446 20,177
Vaz&o de Cs—Cy,/ton cana L/ton cana 5,59 5,15 7,82 7,42 9,91 9,42 5,60 511 7,83 7,36 9,93 9,34
Vaz&0 de Cs—Ci1/KGhiotorrefeita L/KGbiotor 0,106 0,098 0,108 0,102 0,113 0,107 0,106 0,097 0,108 0,101 0,113 0,106
Vazéo méssica (C1—Cxo) kg/s 0,170 0,157 0,238 0,226 0,301 0,287 0,170 0,155 0,238 0,224 0,302 0,284
Vazdo volumétrica (C1o—Cy) L/s 0,265 0,244 0,371 0,352 0,470 0,447 0,266 0,242 0,371 0,349 0,471 0,443
Energia térmica (C1—Cy) MW, 7,506 6,914 10,502 9,965 13,310 12,651 7,522 6,865 10,515 9,883 13,331 12,543
Vazdo por safra (Ci—Cy) ML3/safra 4,122 3,797 5,767 5,473 7,309 6,948 4,131 3,770 5774 5,428 7,321 6,888
Vazdo de C;,—Cy/ton cana L/ton cana 1,91 1,76 2,67 2,53 3,38 3,22 191 1,75 2,67 2,51 3,39 3,19
Vazéo de C1,—Coo/KQhiotorrefeita L/KQbiotor 0,036 0,033 0,037 0,035 0,039 0,037 0,036 0,033 0,037 0,035 0,039 0,036
Vaz&o massica (Cy—Cap) ka/s 0,024 0,022 0,034 0,032 0,043 0,041 0,024 0,022 0,034 0,032 0,043 0,041
Vazdo volumétrica (C;1—Cs) L/s 0,040 0,037 0,056 0,053 0,071 0,067 0,040 0,036 0,056 0,053 0,071 0,067
Energia térmica (C,;—Cs) MW, 1,130 1,041 1,581 1,500 2,004 1,905 1,132 1,034 1,583 1,488 2,007 1,888
Vaz&o por safra (Cx—Csp) ML3/safra 0,620 0,571 0,868 0,824 1,100 1,046 0,622 0,567 0,869 0,817 1,102 1,037
Vaz&o de C,—Csy/ton cana L/ton cana 0,29 0,26 0,40 0,38 0,51 0,48 0,29 0,26 0,40 0,38 0,51 0,48
Vazdo de Cy—Cao/KQniotorrefeita L/KQbiotor 0,005 0,005 0,006 0,005 0,006 0,006 0,005 0,005 0,006 0,005 0,006 0,005
Eficiénciatérmica % 16,6 13,9 16,9 14,5 17,1 14,7 17,8 14,9 181 15,6 18,4 15,9
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Tabela5.47 — Parametros do processo de producdo de FT-Gasolina através da reforma a vapor.

Par ametro

Unidade

L A/Rectisol/Reforma a vapor /Shift/FT-Gasolina

LA/Limpeza a Quente/Refor ma a vapor /Shift/FT-Gasolina

CenérioC1 Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energia térmicaliberada MW, -30,686 -31,096 -45,008 -45259 -54,711 -54,046 | -30,724 -31,012 -45,070 -45,287 -60,089 -54,081
Energia elétrica gasta MWy 0,313 0,291 0,442 0,400 0,570 0,494 0,315 0,285 0,445 0,396 0,554 0,499
Vazéo méssica (Cs—Cy,) kg/s 0,536 0,536 0,750 0,750 0,953 0,954 0,536 0,537 0,751 0,754 0,925 0,954
Vazdo volumétrica (Cs—Cyy) L/s 0,810 0,810 1,135 1,135 1,442 1,443 0,812 0,813 1,137 1,140 1,400 1,444
Energiatérmica (Cs—Cyy) MW, 23,867 23867 33427 33427 42461 42496 | 23884 23912 33457 33544 41,194 42,486
Vazéo por safra (Cs—Cyy) ML3/safra 12,604 12,604 17,653 17,653 22,424 22442 | 12,623 12642 17,682 17,735 21,771 22,461
Vaz&o de Cs—Cy,/ton cana L/ton cana 5,84 5,84 8,17 8,17 10,38 10,39 5,84 5,85 8,19 8,21 10,08 10,40
Vaz50 de Cs—Ci1/KGyiotonrefita L/KGbiotor 0,111 0,111 0,113 0,113 0,118 0,119 0,111 0,111 0113 0113 0115 0,118
Vazéo méssica (C1—Cxo) kg/s 0,177 0,177 0,249 0,249 0,316 0,316 0,178 0,178 0,249 0,250 0,306 0,316
Vazdo volumétrica (C1o—Cy) L/s 0,277 0,277 0,388 0,388 0,493 0,493 0,278 0,278 0,388 0,390 0,478 0,493
Energia térmica (C1—Cy) MW, 7,835 7,835 10,973 10,973 13,951 13,951 7,841 7,850 10,983 11,012 13,523 13,947
Vazéo por safra (C1—Cy) ML3/safra 4,303 4,303 6,026 6,026 7,662 7,673 4,318 4,318 6,039 6,058 7,435 7,662
Vazdo de C;,—Cy/ton cana L/ton cana 1,99 1,99 2,79 2,79 3,55 3,55 2,00 2,00 2,80 2,80 3,44 3,55
Vazéo de C1,—Coo/KQhiotorrefeita L/KQbiotor 0,038 0,038 0,038 0,038 0,040 0,040 0,038 0,038 0,039 0,039 0,039 0,040
Vaz&o massica (Cy—Cap) ka/s 0,025 0,025 0,036 0,036 0,045 0,045 0,026 0,026 0,036 0,036 0,044 0,045
Vazdo volumétrica (C;1—Cs) L/s 0,042 0,042 0,058 0,058 0,074 0,074 0,042 0,042 0,059 0,059 0,072 0,075
Energia térmica (C,;—Cs) MW, 1,180 1,180 1,652 1,652 2,100 2,100 1,182 1,182 1,658 1,658 2,036 2,100
Vaz&o por safra (Cx—Csp) ML3/safra 0,647 0,647 0,907 0,907 1,153 1,153 0,656 0,656 0,919 0,919 1,126 1,164
Vaz&o de C,—Csy/ton cana L/ton cana 0,30 0,30 0,42 0,42 0,53 0,53 0,30 0,30 0,43 0,43 0,52 0,54
Vazdo de Cy—Cao/KQniotorrefeita L/KQbiotor 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006
Eficiénciatérmica % 20,0 17,6 20,2 17,7 20,5 18,0 20,4 18,3 20,5 18,5 20,6 18,7
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Tabela 5.48 — Parametros do processo de producdo de FT-Gasolina através da oxidacéo parcial.

L FC/M DEA/Oxidacao Par cial/Shift/FT-Gasolina

L FC/Rectisol/Oxidac&o Par cial/Shift/FT-Gasolina

Parametro Unidade CenérioC1 Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energia térmicaliberada MW, -24,041  -27,296  -34,821 -39,592  -45,057 -50,275 | -23,937 -27,223 -34,812 -39,422 -45,045 -50,147
Energia elétrica gasta MWy 0,254 0,295 0,359 0,407 0,454 0,505 0,253 0,294 0,357 0,403 0,453 0,501
Vazéo méssica (Cs—Cy,) kg/s 0,418 0,432 0,608 0,643 0,788 0,825 0,417 0,432 0,608 0,641 0,788 0,825
Vaz&o volumétrica (Cs—Cy) L/s 0,633 0,654 0,919 0,972 1,192 1,248 0,630 0,653 0,919 0,969 1,192 1,247
Energiatérmica (Cs—Cyy) MW, 18,633 19,258 27,065 28624 35098 36,761 | 18557 19,235 27,067 28547 35100 36,733
Vazdo por safra (Cs—Cyy) ML3/safra 9,840 10,170 14,293 15,116 18,535 19,413 9,800 10,158 14294 15,075 18536 19,399
Vaz&o de Cs—Cy,/ton cana L/ton cana 4,56 4,71 6,62 7,00 8,58 8,99 4,54 4,70 6,62 6,98 8,58 8,98
Vaz50 de Cs—Ci1/KGyiotonrefita L/KGbiotor 0,087 0,089 0,091 0,096 0,098 0,102 0,086 0,089 0,091 009 0098 0,102
Vazéo méssica (C1—Cxo) kg/s 0,139 0,143 0,201 0,213 0,261 0,273 0,138 0,143 0,201 0,212 0,261 0,273
Vazdo volumétrica (C1o—Cy) L/s 0,216 0,223 0,314 0,332 0,407 0,426 0,215 0,223 0,314 0,331 0,407 0,426
Energia térmica (C1—Cy) MW, 6,117 6,322 8,885 9,397 11,522 12,068 6,092 6,314 8,885 9,371 11,523 12,059
Vazéo por safra (C1—Cy) ML3/safra 3,359 3,472 4,880 5,160 6,328 6,627 3,346 3,468 4,880 5,147 6,328 6,623
Vazdo de C;,—Cy/ton cana L/ton cana 1,56 1,61 2,26 2,39 2,93 3,07 1,55 1,61 2,26 2,38 2,93 3,07
Vazéo de C1,—Coo/KQhiotorrefeita L/KQbiotor 0,030 0,031 0,031 0,033 0,033 0,035 0,029 0,030 0,031 0,033 0,033 0,035
Vaz&o massica (Cy—Cap) ka/s 0,020 0,020 0,029 0,030 0,037 0,039 0,020 0,020 0,029 0,030 0,037 0,039
Vazdo volumétrica (C;1—Cs) L/s 0,033 0,034 0,047 0,050 0,061 0,064 0,032 0,034 0,047 0,050 0,061 0,064
Energia térmica (C,;—Cs) MW, 0,921 0,952 1,338 1,415 1,735 1,817 0,917 0,951 1,338 1,411 1,735 1,815
Vaz&o por safra (Cx;—Csp) ML3/safra 0,506 0,523 0,734 0,777 0,952 0,997 0,504 0,522 0,734 0,775 0,952 0,997
Vaz&o de C,—Csy/ton cana L/ton cana 0,23 0,24 0,34 0,36 0,44 0,46 0,23 0,24 0,34 0,36 0,44 0,46
Vazdo de Cy—Cao/KQniotorrefeita L/KQbiotor 0,004 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005 0,004 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005
Eficiénciatérmica % 14,8 134 151 14,0 154 14,2 15,7 14,5 16,3 15,2 16,7 15,5
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Tabela 5.49 — Parametros do processo de producdo de FT-Gasolina através da oxidacéo parcial.

Par ametro

L A/Rectisol/Oxidac¢éo Par cial/Shift/FT-Gasolina

LA/Limpeza a Quente/Oxidacdo Par cial/Shift/FT-Gasolina

Unidade CenérioC1 Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenério C2 CenérioC3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energia térmicaliberada MW, -28,816  -29,438 -40,980 -41,619 -53,579 -53,714 | -28,826 -29449 -41,123 -41,667 -56,162 -53,737
Energia elétrica gasta MWy 0,303 0,271 0,431 0,380 0,563 0,492 0,304 0,268 0,434 0,378 0,549 0,497
Vazéo méssica (Cs—Cy,) kg/s 0,502 0,519 0,713 0,735 0,933 0,948 0,502 0,520 0,716 0,736 0,908 0,948
Vazdo volumétrica (Cs—Cyy) L/s 0,759 0,786 1,079 1,111 1,411 1,434 0,759 0,787 1,082 1,114 1,374 1,434
Energiatérmica (Cs—Cyy) MW, 22346 23133 31,776 32,725 41542 42,229 | 22,343 23,169 31,871 32,782 40,440 42,210
Vazéo por safra (Cs—Cyy) ML3/safra 11,801 12,217 16,781 17,282 21,939 22,301 | 11,802 12,240 16,835 17,318 21,361 22,298
Vaz&o de Cs—Cy,/ton cana L/ton cana 5,46 5,66 17,77 8,00 10,16 10,32 5,46 5,67 7,79 8,02 9,89 10,32
Vaz50 de Cs—Ci1/KGyiotonrefita L/KGbiotor 0,104 0,107 0,107 0,110 0,116 0,118 0,104 0,108 0,107 0,110 0,113 0,118
Vazéo méssica (C1—Cxo) kg/s 0,166 0,172 0,236 0,243 0,309 0,314 0,166 0,172 0,237 0,244 0,301 0,314
Vazdo volumétrica (C1o—Cy) L/s 0,259 0,268 0,368 0,379 0,482 0,490 0,259 0,269 0,370 0,380 0,469 0,490
Energia térmica (C1—Cy) MW, 7,336 7,594 10,431 10,743 13,638 13,863 7,335 7,606 10,463 10,762 13,276 13,857
Vazdo por safra (Ci—Cy) ML3/safra 4,029 4,171 5,729 5,900 7,490 7,613 4,030 4,179 5,748 5,913 7,293 7,614
Vazdo de C;,—Cy/ton cana L/ton cana 1,87 1,93 2,65 2,73 3,47 3,52 1,87 1,93 2,66 2,74 3,38 3,52
Vazéo de C1,—Coo/KQhiotorrefeita L/KQbiotor 0,035 0,037 0,037 0,038 0,039 0,040 0,035 0,037 0,037 0,038 0,038 0,040
Vaz&o massica (Cy—Cap) ka/s 0,024 0,025 0,034 0,035 0,044 0,045 0,024 0,025 0,034 0,035 0,043 0,045
Vazdo volumétrica (C;1—Cs) L/s 0,039 0,040 0,055 0,057 0,072 0,074 0,039 0,041 0,056 0,057 0,071 0,074
Energia térmica (C,;—Cs) MW, 1,104 1,143 1,570 1,617 2,053 2,087 1,104 1,145 1,575 1,620 1,999 2,086
Vaz&o por safra (Cx—Csp) ML3/safra 0,606 0,628 0,862 0,888 1,127 1,146 0,608 0,631 0,867 0,893 1,100 1,149
Vaz&o de C,—Csy/ton cana L/ton cana 0,28 0,29 0,40 0,41 0,52 0,53 0,28 0,290 0,40 0,41 0,51 0,53
Vazdo de Cy—Cao/KQniotorrefeita L/KQbiotor 0,005 0,006 0,005 0,006 0,006 0,006 0,005 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006
Eficiénciatérmica % 18,5 16,5 18,6 16,6 19,2 17,0 18,8 17,2 18,9 17,2 191 17,6
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As Figuras 5.45 e 5.46 mostram respectivamente as eficiéncias do combustivel da

producdo de liquidos FT-Gasolina para areformaa vapor e para a oxidacéo parcial.
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Figura5.45 — Eficiéncia do combustivel da producéo de liquidos FT-Gasolina para areforma

avapor.
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Figura 5.46 — Eficiéncia do combustivel da producéo de liquidos FT-Gasolina para a oxidagdo
parcial.
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O PCI meédio da fracdo de gasolina/querosene € igua a 44,501 MJkg, o PCI médio da
fracdo de diesdl éigual a 44,211 MJkg e o PCl médio da fragcdo de ceras paranificas éigua a
46,50 MJKkg. A composicao, a vazdo méssica e a energia térmica da fragdo gasosa (CHy,
C2H4, C3Hg, C4H10) formada na sintese ser4 mostrada posteriormente no préximo item (Area
700 Geracdo de Eletricidade).

Ao se andlisar as Figuras 5.45 e 5.46 observa-se que para todos 0s cenarios/casos
analisados as eficiéncias do combustivel da producdo de FT-Gasolina séo menores do que as
obtidas para producdo de DME e metanol, em virtude do menor conteldo energético do
produto combustivel obtido. Por exemplo, ao se comparar somente a producéo de metanol e
FT-Gasolina, 0S quais possuem 0S Mesmos consumos energéticos a montante da secéo de
sintese, pode-se observar que para o cendrio de gaseificagdo em LFC seguido do processo
Rectisol e reforma a vapor do syngas a energia térmica do metanol obtido é igua a 47,435
MWy, para SB=0, resultando em uma eficiéncia do combustivel de 22,6%, ja a energia
térmica total das fragcBes de hidrocarbonetos produzidos € igua a 31,569 MWy, para SB=0
(22,915 MWy, da gasolina/querosene, 7,522 MWy, do diesd e 1,132 MWy, das ceras
paranificas), resultando em uma eficiéncia do combustivel de 16,4%.

Conforme os célculos reaizados no pior cendrio (gaseificacdo em LFC seguido de
Rectisol e oxidagdo parcial) seria possivel produzir 9,80 milhdes de litros de gasolina—
guerosene/safra (18,557 MWy,); 3,346 milhdes de litros de diesel/safra (6,092 MWy,) e 0,504
milhGes de litros de ceras/safra (0,917 MWy,), resultando em uma eficiéncia de 14,8%. No
melhor cenario (gaseificacdo em LA seguido de Rectisol e reforma a vapor) seria possivel
produzir 22,442 milhdes de litros de gasolina—querosene/safra (42,496 MWy,), 7,673 milhdes
de litros de diesel/safra (13,951 MWy,) e 1,153 milhdes de litros de ceras/safra (2,10 MWy,),
resultando em uma eficiéncia do combustivel de 19,0%.

Apesar dos valores de eficiéncias do combustivel calculados serem inferiores aos do
DME e metanol, deve-se sdlientar que a energia térmica do syngas para a geragcdo de
eletricidade sera maior. Portanto, neste caso a eficiéncia do combustivel é minimizada e a
producdo de eletricidade € maximizada, porque havera uma maior quantidade de gas residual
ndo reagido do processo de sintese, 0 qual deve ser adicionado a fracdo de gas combustivel
produzida nas reagdes de sintese (CH4, CoHi, CsHg e C4Hy). Para se ter uma ideia,
considerando a gaseificagdo em LFC seguida de Rectisol e reforma a vapor para SB=0 na
producdo de DME a energia térmicatotal do syngas disponivel para a geracéo de eletricidade
éde 72,707 MWy, para o metanol de 66,195 MWy, e para FT-Gasolinade 79,66 MW,

240



Os valores de eficiéncias do combustivel cal culados consideram somente a utilizacdo de
somente 50% do syngas produzido, os outros 50% sao encaminhados para a se¢éo de geracéo
de el etricidade, considerando o0 uso de 100% a eficiéncia poderia ser duplicada.

Atsonios et al. (2015) calcularam a eficiéncia para a producdo de combustiveis de
aviacdo e olefinas (gasolina) atraves da sintese FT e determinaram que o valor da eficiéncia é
igua a 24,2% e 16,2% respectivamente. Em outro estudo, Haro et al. (2013) avaliaram a
producéo de olefinas leves através da gaseificagdo de Oleos piroliticos provenientes da
biomassa. Os autores avaliaram trés diferentes processos de sintese e determinaram uma

eficiéncia do combustivel igual a 35% para a producdo de gasolina.

5.5.3 Liquidos FT-Diesel

S&0 mostrados os resultados dos cdalculos referentes a producdo liquidos FT,
considerando que a probabilidade de crescimento da cadeia atinja o valor méximo para a
geracdo de diesdl (a=0,88). O somatdrio da energia térmica e elétrica consumida nos
processos a montante da sintese de FT-Diesel (Area 100 de Pré-tratamento, Area 200 Unidade
de Separacdo de Ar, Area 300 de Gaseificacdo, Area 400 de Limpeza do Syngas e Area 500
de Condicionamento do Syngas) sdo apresentados na Tabela 5.42 mostrada anteriormente no
item de producdo do metanol. As Tabelas 5.50-5.53 apresentam os parametros calculados
para a producéo de liquidos FT com priorizacdo para o diesel. Os parametros analisados para
producdo de FT-Diesd incluidos nas Tabelas 5.50-5.53 sdo semelhantes aos da gasolina
(Tabelas 5.46-5.49), 0 mesmo se aplica ao PCI das fracfes de combustivel s produzidos.

As Figuras 5.47 e 5.48 mostram os valores das eficiéncias do combustivel da producéo
de liquidos FT-Diesel para a reforma a vapor e para a oxidagdo parcia respectivamente. De
maneira geral, para todos os cenarios/casos pode-se observar que quando «=0,88 (FT-Diesdl)
obtém-se um produto com maior contelido energético do que para a=0,76 (FT-Gasolina), por
Isso as eficiéncias s& mais dtas. Considerando «=0,76 para a configuracdo
L FC/Rectisol/Reforma a vapor se produz 0,778 |/s de gasolina, 0,266 I/s de diesel e 0,040 I/s
de ceras, fracdo de combustivel formada possui uma energia térmica igual a 31,569
MWy, e uma €ficiéncia de 16,4%, j& considerando a mesma configuragdo para a=0,76 se
produz 0,521 |/s de gasolina, 0,531 I/s de diesel e 0,303l/s de ceras, com uma energia térmica
total de 38,868 MW, e uma eficiéncia de 20,2%.

241



Tabela 5.50 — Parametros do processo de producdo de FT-Diesel através da reforma a vapor.

L FC/M DEA/Refor ma a vapor /Shift/FT-Diesel

L FC/Rectisol/Refor ma a vapor /Shift/FT-Diesel

Parametro Unidade CenérioC1 Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energia térmicaliberada MW, -32,353 -32,939 42455 -45126 -52,265 -56,374 | -32,378 -32,729 -42,460 -44,777 -52,288 -56,914
Energia elétrica gasta MWy 1,236 1,306 0,455 1,694 0,553 2,082 1,233 1,303 0,454 1,688 0,552 2,075
Vazéo méssica (Cs—Cy,) kg/s 0,345 0,336 0,483 0,485 0,612 0,615 0,346 0,334 0,483 0,481 0,613 0,610
Vaz&o volumétrica (Cs—Cy) L/s 0,520 0,507 0,727 0,730 0,922 0,927 0,521 0,503 0,728 0,724 0,923 0,919
Energiatérmica (Cs—Cyy) MW, 15352 14966 21,479 21570 27222 27,383 | 15385 14,859 21505 21,393 27,266 27,148
Vazéo por safra (Cs—Cyy) ML3/safra 8,085 7,881 11,312 11,360 14,336 14,421 8,103 7,826 11,326 11,266 14,359 14,297
Vaz&o de Cs—Cy,/ton cana L/ton cana 3,74 3,65 5,24 5,26 6,64 6,68 3,75 3,62 5,24 5,22 6,65 6,62
Vaz50 de Cs—Ci1/KGyiotonrefita L/KGbiotor 0,071 0,069 0,072 0,072 0,076 0,076 0,071 0,069 0072 0072 0076 0,075
Vazéo méssica (C1—Cxo) kg/s 0,337 0,329 0,472 0,474 0,598 0,602 0,338 0,326 0,472 0,470 0,599 0,596
Vazdo volumétrica (C1o—Cy) L/s 0,530 0,516 0,741 0,744 0,939 0,945 0,531 0,513 0,742 0,738 0,940 0,936
Energia térmica (C1—Cy) MW, 14,904 14,529 20,853 20,941 26,428 26,584 14,937 14,426 20,878 20,769 26,471 26,356
Vazéo por safra (C1—Cy) ML3/safra 8,235 8,028 11522 11,571 14,602 14,689 8,253 9,971 11,536 11,476 14,262 14,563
Vazdo de C;,—Cy/ton cana L/ton cana 3,81 3,72 5,33 5,36 6,76 6,80 3,82 3,69 5,34 531 6,77 6,74
Vazéo de C1,—Coo/KQhiotorrefeita L/KQbiotor 0,072 0,071 0,073 0,074 0,077 0,077 0,073 0,070 0,074 0,073 0,077 0,077
Vaz&o massica (Cy—Cap) ka/s 0,183 0,179 0,257 0,258 0,325 0,327 0,184 0,178 0,257 0,256 0,326 0,324
Vazdo volumétrica (C;1—Cs) L/s 0,302 0,295 0,423 0,425 0,536 0,539 0,303 0,293 0,424 0,421 0,537 0,535
Energia térmica (C,;—Cs) MW, 8,527 8,313 11,931 11,981 15,121 15,210 8,546 8,254 11,945 11,883 15,145 15,080
Vaz&o por safra (Cx—Csp) ML3/safra 4,703 4,585 6,580 6,608 8,340 8,389 4,713 4,552 6,588 6,554 8,353 8,317
Vaz&o de C,—Csy/ton cana L/ton cana 2,18 2,12 3,05 3,06 3,86 3,88 2,18 2,11 3,05 3,03 3,87 3,85
Vazdo de Cy—Cao/KQniotorrefeita L/KQbiotor 0,041 0,040 0,042 0,042 0,044 0,044 0,041 0,040 0,042 0,042 0,044 0,044
Eficiénciatérmica % 20,5 18,1 20,7 18,8 20,8 19,0 21,9 19,3 22,2 20,3 224 20,6
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Tabela5.51 — Parametros do processo de producdo de FT-Diesel através da reforma a vapor.

L A/Rectisol/Refor ma a vapor /Shift/FT-Diesel

LA/Limpeza a Quente/Reforma a vapor/Shift/FT-Diesel

Parametro Unidade CenérioC1 Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energia térmicaliberada MW, -27,912  -28,304 41,124  -42,344  -49,780 -49,070 | -27,948 -28,202 -40,184 -40,350 -54,305 -49,112
Energia elétrica gasta MWy 0,313 0,118 0,442 0,400 0,570 0,494 0,315 0,285 0,445 0,396 0,554 0,499
Vazéo méssica (Cs—Cy,) kg/s 0,360 0,360 0,504 0,504 0,641 0,641 0,361 0,361 0,505 0,507 0,622 0,642
Vaz&o volumétrica (Cs—Cy) L/s 0,543 0,543 0,760 0,760 0,966 0,966 0,546 0,547 0,765 0,767 0,942 0,972
Energiatérmica (Cs—Cyy) MW, 16,025 16,018 22,443 22444 28509 28533 | 16,036 16,055 22,464 22522 27,659 28,526
Vazéo por safra (Cs—Cyy) ML3/safra 8,439 8,436 11,820 11,820 15,014 15,027 8,493 8,506 11,897 11,932 14648 15112
Vaz&o de Cs—Cy,/ton cana L/ton cana 3,91 391 547 5,47 6,95 6,96 3,93 3,94 551 5,562 6,78 7,00
Vaz50 de Cs—Ci1/KGyiotonrefita L/KGbiotor 0,074 0,074 0,075 0,075 0,079 0,079 0,075 0,075 0076 0076 0077 0,080
Vazéo méssica (C1—Cxo) kg/s 0,352 0,352 0,493 0,493 0,626 0,627 0,352 0,353 0,494 0,495 0,608 0,627
Vazdo volumétrica (C1o—Cy) L/s 0,553 0,552 0,774 0,774 0,983 0,984 0,550 0,551 0,771 0,773 0,949 0,979
Energia térmica (C1—Cy) MW, 15,558 15,551 21,789 21,790 27,678 27,700 15,569 15,587 21,809 21,865 26,852 27,694
Vazéo por safra (C1—Cy) ML3/safra 8,596 8,596 12,039 12,040 15293 15,306 8,558 8,570 11,989 12,022 14,761 15,226
Vazdo de C;,—Cy/ton cana L/ton cana 3,98 3,98 5,57 5,57 7,08 7,09 3,96 3,97 5,55 5,57 6,83 7,05
Vazéo de C1,—Coo/KQhiotorrefeita L/KQbiotor 0,076 0,076 0,077 0,077 0,081 0,081 0,075 0,075 0,076 0,077 0,078 0,080
Vaz&o massica (Cy—Cap) ka/s 0,191 0,191 0,268 0,268 0,341 0,341 0,192 0,192 0,269 0,269 0,331 0,341
Vazdo volumétrica (C;1—Cs) L/s 0,316 0,316 0,442 0,442 0,562 0,562 0,316 0,316 0,442 0,443 0,544 0,562
Energia térmica (C,;—Cs) MW, 8,901 8,897 12,467 12,467 15,836 15,849 8,908 8,918 12,478 12,510 15,363 15,845
Vaz&o por safra (Cx—Csp) ML3/safra 4,909 4,907 6,877 6,876 8,734 8,741 4,909 4,916 6,876 6,896 8,468 8,734
Vaz&o de C,—Csy/ton cana L/ton cana 2,27 2,27 3,18 3,18 4,04 4,05 2,27 2,28 3,18 3,19 3,92 4,04
Vazdo de Cy—Cao/KQniotorrefeita L/KQbiotor 0,043 0,043 0,044 0,044 0,046 0,046 0,043 0,043 0,044 0,044 0,045 0,046
Eficiénciatérmica % 24,2 21,3 24,4 21,6 24,8 21,8 24,7 22,2 24,7 22,3 24,8 22,6
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Tabela5.52 — Parametros do processo de producdo de FT-Diesel atraves da oxidacdo parcial.

LFC/M DEA/Oxidacao par cial/Shift/FT-Diesel

L FC/Rectisol/Oxidacdo par cial/Shift/FT-Diesel

Parametro Unidade CenérioC1 Cenario C2 Cenério C3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energia térmicaliberada MW, -21,879  -25,067 -31,677 -36,268 -40,977 -46,000 | -21,784 -24997 -31,668 -36,107 -40,965 -45,874
Energia elétrica gasta MWy 0,254 0,295 0,359 0,407 0,454 0,505 0,253 0,294 0,357 0,403 0,453 0,501
Vazéo méssica (Cs—Cy,) kg/s 0,281 0,291 0,408 0,432 0,530 0,555 0,280 0,290 0,408 0,431 0,530 0,554
Vaz&o volumétrica (Cs—Cy) L/s 0,424 0,438 0,615 0,651 0,798 0,836 0,442 0,437 0,615 0,649 0,798 0,835
Energiatérmica (Cs—Cyy) MW, 12,510 12,930 18,172 19,218 23565 24,682 | 12,459 12914 18173 19,167 23567 24,663
Vazéo por safra (Cs—Cyy) ML3/safra 6,588 6,809 9,570 10,121 12,411 12,998 6,562 6,801 9,571 10,094 12,411 12,989
Vaz&o de Cs—Cy,/ton cana L/ton cana 3,05 3,15 4,43 4,69 5,75 6,02 3,04 3,15 4,43 4,67 5,75 6,01
Vaz50 de Cs—Ci1/KGyiotonrefita L/KGbiotor 0,058 0,060 0,061 0,065 0,065 0,069 0,058 0,060 0,061 0064 0065 0,068
Vazéo méssica (C1—Cxo) kg/s 0,275 0,284 0,399 0,422 0,518 0,542 0,274 0,284 0,399 0,421 0,518 0,542
Vazdo volumétrica (C1o—Cy) L/s 0,432 0,446 0,627 0,663 0,813 0,851 0,430 0,445 0,627 0,661 0,813 0,851
Energia térmica (C1—Cy) MW, 12,145 12,553 17,642 18,658 22,878 23,962 12,096 12,538 17,643 18,608 22,879 23,944
Vazéo por safra (C1—Cy) ML3/safra 6,711 6,936 9,748 10,309 12,641 13,240 6,683 6,928 9,748 10,281 12,642 13,230
Vazdo de C;,—Cy/ton cana L/ton cana 3,11 3,21 4,51 4,77 5,85 6,13 3,09 3,21 4,51 4,76 5,85 6,12
Vazéo de C1,—Coo/KQhiotorrefeita L/KQbiotor 0,059 0,061 0,062 0,066 0,067 0,070 0,059 0,061 0,062 0,066 0,067 0,070
Vaz&o massica (Cy—Cap) ka/s 0,149 0,154 0,217 0,230 0,281 0,295 0,149 0,154 0,217 0,229 0,282 0,295
Vazdo volumétrica (C;1—Cs) L/s 0,246 0,255 0,358 0,379 0,464 0,486 0,245 0,254 0,358 0,378 0,464 0,486
Energia térmica (C,;—Cs) MW, 6,949 7,182 10,094 10,675 13,090 13,710 6,921 7,174 10,095 10,646 13,090 13,700
Vaz&o por safra (Cx—Csp) ML3/safra 3,833 3,961 5,567 5,888 7,219 7,561 3,817 3,956 5,567 5,872 7,220 7,556
Vaz&o de C,—Csy/ton cana L/ton cana 1,77 1,83 2,58 2,73 3,34 3,50 1,77 1,83 2,58 2,72 3,34 3,50
Vazdo de Cy—Cao/KQniotorrefeita L/KQbiotor 0,034 0,035 0,036 0,038 0,038 0,040 0,034 0,035 0,036 0,037 0,038 0,040
Eficiénciatérmica % 18,0 16,4 18,4 17,0 18,8 17,3 191 17,7 19,8 18,4 20,2 18,8
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Tabela 5.53 — Parametros do processo de producdo de FT-Diesel atraves da oxidacdo parcial.

L A/Rectisol/Oxidacéo par cial/Shift/FT-Diesel

LA/Limpeza a Quente/Oxidacdo par cial/Shift/FT-Diesel

Parametro Unidade CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3 CenérioC1 Cenario C2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Energia térmicaliberada MW, -26,221  -26,733 -37,291  -37,789 -48,756  -48,772 | -26,233 -26,735 -37,423 -37,826 -51,467 -48,803
Energia elétrica gasta MWy 0,303 0,271 0,431 0,155 0,563 0,492 0,304 0,268 0,434 0,378 0,549 0,497
Vazéo méssica (Cs—Cy,) ka/s 0,337 0,349 0,480 0,494 0,627 0,637 0,337 0,350 0,481 0,495 0,610 0,637
Vaz&o volumétrica (Cs—Cy) L/s 0,508 0,526 0,722 0,744 0,945 0,960 0,511 0,530 0,728 0,749 0,924 0,965
Energiatérmica (Cs—Cyy) MW, 15003 15532 21,335 21972 27,892 28354 | 15,002 15556 21,399 22,011 27,152 28341
Vazdo por safra (Cs—Cyy) ML3/safra 7,901 8,180 11,236 11,571 14,689 14,932 7,941 8,236 11,327 11,653 14,373 15,004
Vaz&o de Cs—Cy,/ton cana L/ton cana 3,66 3,79 5,20 5,36 6,80 6,91 3,68 3,81 5,24 5,39 6,65 6,95
Vaz50 de Cs—Ci1/KGyiotonrefita L/KGbiotor 0,069 0,072 0,072 0,074 0,077 0,079 0,070 0,072 0072 0074 0076 0,079
Vazéo méssica (C1—Cxo) ka/s 0,330 0,341 0,469 0,483 0,613 0,623 0,330 0,342 0,470 0,484 0,597 0,623
Vazdo volumétrica (C1o—Cy) L/s 0,517 0,536 0,736 0,758 0,962 0,978 0,515 0,534 0,734 0,755 0,932 0,972
Energia térmica (C1—Cy) MW, 14,566 15,079 20,713 21,331 27,079 27,527 14,564 15,102 20,775 21,369 26,360 27,514
Vazdo por safra (Ci—Cy) ML3/safra 8,048 8,332 11,444 11,786 14,962 15,209 8,004 8,300 11,417 11,7444 14487 15,122
Vazdo de C;,—Cy/ton cana L/ton cana 3,73 3,86 5,30 5,46 6,93 7,04 3,71 3,84 5,29 5,44 6,71 7,00
Vazéo de C1,—Coo/KQhiotorrefeita L/KObictor 0,071 0,073 0,073 0,075 0,079 0,080 0,070 0,073 0,073 0,075 0,076 0,080
Vaz&o massica (Cy—Cap) ka/s 0,179 0,186 0,255 0,262 0,333 0,339 0,179 0,186 0,256 0,263 0,324 0,339
Vazdo volumétrica (C;1—Cs) L/s 0,296 0,306 0,420 0,433 0,549 0,559 0,295 0,306 0,421 0,433 0,534 0,558
Energia térmica (C,;—Cs) MW, 8,334 8,627 11,851 12,205 15,493 15,749 8,333 8,641 11,886 12,226 15,082 15,742
Vaz&o por safra (Cx—Csp) ML3/safra 4,596 4,758 6,536 6,731 8,545 8,686 4,590 4,760 6,547 6,735 8,307 8,672
Vaz&o de C,—Csy/ton cana L/ton cana 2,13 2,20 3,03 3,12 3,96 4,02 2,12 2,20 3,03 3,12 3,85 4,01
Vazdo de Cy—Cao/KQniotorrefeita L/KObiotor 0,040 0,042 0,042 0,043 0,045 0,046 0,040 0,042 0,042 0,043 0,044 0,046
Eficiénciatérmica % 224 20,0 22,6 20,1 23,3 20,7 22,8 20,8 23,0 20,9 23,2 214
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Esse comportamento se conserva para todas as outras configuragdes avaliadas,

entretanto deve-se notar que, apesar da producdo de FT-Diesel possuir uma eficiéncia maior

do que a FT-Gasolina, elaé menor do que as eficiéncias de producéo do DME e do metanol.

231 329

Eficiéncia do combustivel (%)

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
B LFC/MDEA B LFC/RECTISOL B LA/RECTISOL LA/QUENTE

Figura5.47 — Eficiéncia do combustivel da producéo de liquidos FT-Diesel paraareformaa

vapor.
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Figura 5.48 — Eficiéncia do combustivel da producéo de liquidos FT-Diesel para a oxidacédo

parcial.
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5.6 Area 700: Geracdo de energia

A eficiéncia global dos processos de producdo dos combustiveis leva em consideracéo a

eletricidade produzida, e pode ser definida como:

n _ Z mcombustivel : PCIcombustivel + Eel (5'2)
lobal — . : :
gona Zmbiomassa : PCIbiomassa + Z Eth + Z Eel

As variavels mostradas na Equacéo 5.2 sdo similares as mostradas na Equacéo 5.1, com
excegdo da ( ngi0par) € da eletricidade gerada na cogeracao que entra no numerador (E,). As
Tabelas 5.54-5.61 mostram os indicadores de consumo de energia, 0 consumo de energia
térmica por litro de combustivel (MJL) e o consumo de energia eétrica por litro de
combustivel (kWh/L), a poténcia elétrica total gerada (MWg), a poténcia el étrica excedente
gue pode ser despachada para rede elétrica (MWy), a energia el étrica excedente por litro de
combustivel (kWh/L), a energia elétrica excedente por tonelada de cana-de-agUcar (kWh/ton)
e aeficiéncia global de cada cenério. As Tabelas 5.54 e 5.55 mostram os parametros relatados
para a producéo de DME, as Tabelas 5.56 e 5.57 para a producéo de metanol, as Tabelas 5.58
e 5.59 para a producéo de liquidos FT-Gasolina e as Tabelas 5.60 e 5.61 para a producdo de
liquidos FT-Diesdl.

Conforme convencdo adotada no inicio deste capitulo o sinal negativo usado para a
poténcia elétrica gerada e excedente significativa que a eetricidade é produzida. A poténcia
el étrica consumida é considerada como sendo positiva. Entretanto, o sinal ndo € empregado na

Equacéo 5.2, ele somente indica a poténcia el étrica gerada ou consumida.
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Tabela 5.54 — Balanco energético para producdo de DME através da reforma a vapor.

L FC/M DEA/Refor ma a vapor /Shift/DM E

Par ametro

CenérioC1 CenérioC2 CenérioC3
Unidade

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1

Consumo de energia térmica por litro de DME
Consumo de energia elétrica por litro de DME
Poténcia el étrica produzida

Poténcia el étrica excedente exportada pararede
Energia elétrica exportada por litro de DME
Energia el étrica exportada por tonelada de cana

Eficiéncia global

MJI/Lpme 193 294 199 296 191 295

KWhiLowe 23 28 22 27 22 27

MWy 366 375 501 512 625 643
MWy 176 158 238 20,7 298 259

KWH/Lpme 2,2 2,1 2,0 19 2,0 18

kWh/ton 352 31,7 476 414 595 519
% 365 326 368 329 376 332

L FC/Rectisol/Reforma a vapor /Shift/DM E

Par ametro

Unidade CenérioC1 CenérioC2 CenérioC3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1

Consumo de energia térmica por litro de DME
Consumo de energia elétrica por litro de DME
Poténcia el étrica produzida

Poténcia el étrica excedente exportada pararede
Energia elétrica exportada por litro de DME

Energia el étrica exportada por tonelada de cana

MILowe 142 224 146 220 136 219
KWhlowe 26 32 25 32 24 31
MWq 374 382 511 523 637 656
MWq 163 133 220 170 27,7 212
KWhlpwe 20 17 19 15 18 15
kWhiton 327 265 440 340 554 423

Eficiéncia global % 385 346 390 351 400 355
L A/Rectisol/Refor ma a vapor /Shift/DM E
CenarioCl  CenarioC2  CenéarioC3

Par ametro

Unidade

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1

Consumo de energia térmica por litro de DME
Consumo de energia elétrica por litro de DME
Poténcia el étrica produzida

Poténcia el étrica excedente exportada pararede
Energia elétrica exportada por litro de DME
Energia el étrica exportada por tonelada de cana

Eficiéncia global

MJLowe 7,8 180 88 192 73 185
KWhlowe 18 19 18 18 17 17
MW, 378 377 527 524 669 649
MW, 209 205 290 286 383 359
KWhiLowe 22 22 22 22 23 21
kWhiton 41,8 411 580 571 765 717
% 456 396 458 396 475 405

LA/Limpeza a quente/Refor ma a vapor/Shift/DM E

Par ametro

CenérioC1 CenérioC2 CenérioC3
Unidade

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1

Consumo de energia térmica por litro de DME
Consumo de energia elétrica por litro de DME
Poténcia el étrica produzida

Poténcia el étrica excedente exportada pararede
Energia elétrica exportada por litro de DME
Energia el étrica exportada por tonelada de cana

Eficiéncia global

MJILowe 64 156 7,7 169 67 161
KWhlowe 19 19 1,9 19 19 18
MW, 365 358 508 496 628 622
MW, 188 191 259 261 329 327
KWhlopwe 21 21 20 21 21 20
kWhiton 375 381 51,7 523 657 654
% 449 394 449 393 452 403
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Tabela 5.55 — Balanco energético para producdo de DME através da oxidagao parcial.

L FC/M DEA/Oxidacao par cial/Shift/DME

Bar Ametr o Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energia térmica por litro de DME MJLpme 141 271 16,7 295 180 299
Consumo de energia elétrica por litro de DME KWHh/Lpme 24 2,6 2,3 25 2,0 24
Poténcia el étrica produzida MWqy 29,7 315 422 456 537 58,0
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 123 129 18,1 19,2 252 246
Energia elétrica exportada por litro de DME KWHh/Lpme 1,7 1,8 1,7 1,8 1,8 1,8
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 246 259 361 384 505 493
Eficiéncia global % 337 303 344 312 351 316
L FC/Rectisol/Oxidacdo par cial/Shift/DM E
Parametro Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energia térmica por litro de DME MJLpme 8,5 196 11,0 21,7 122 222
Consumo de energia elétrica por litro de DME KWHh/Lpme 2,7 31 25 29 2,2 2,8
Poténcia el étrica produzida MWqy 303 320 429 464 546 59,1
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 110 104 162 155 231 201
Energia elétrica exportada por litro de DME KWHh/Lpme 15 15 15 15 1,6 15
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 21,9 20,7 324 310 463 40,1
Eficiéncia global % 356 322 365 333 374 338
L A/Rectisol/Oxidacéo par cial/Shift/DME
Bar Ametr o Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energia térmica por litro de DME MJLpme 9,3 21,2 109 226 114 225
Consumo de energia elétrica por litro de DME KWHh/Lpme 1,7 1,6 1,7 1,6 1,6 15
Poténcia el étrica produzida MWqy 357 362 505 501 658 64,3
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 204 216 289 298 389 395
Energia elétrica exportada por litro de DME KWHh/Lpme 2,3 2,4 2,3 2,3 2,4 2,3
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kwWh/ton 40,7 432 579 596 779 789
Eficiéncia global % 42,7 379 429 37,7 443 388
LA/Limpeza a quente/Oxidacao par cial/Shift/DM E
Bar Ametr o Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energia térmica por litro de DME MJLpme 8,1 18,9 9,9 205 11,0 204
Consumo de energia elétrica por litro de DME KWHh/Lpme 1,9 1,6 1,9 1,6 1,8 15
Poténcia el étrica produzida MWqy 343 341 441 482 621 619
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 182 198 214 281 340 367
Energia elétrica exportada por litro de DME KWHh/Lpme 21 2,3 1,8 2,3 2,2 2,2
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 364 396 428 562 680 734
Eficiéncia global % 419 374 404 376 423 38,6
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Tabela 5.56 — Balanco energético para producdo de Metanol através da reforma a vapor.

L FC/M DEA/Refor ma a vapor /Shift/M etanol

Bar Ametr o Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litrode MEOH ~ MJ/Lyeon 14,7 21,4 158 220 165 221
Consumo de energiaelétricapor litrode MEOH  kWh/Lygon 2,0 2,3 1,8 2,3 1,7 2,2
Poténcia el étrica produzida MWqy 31,8 343 443 476 59,2 598
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 10,2 9,9 170 137 252 17,2
Energia el étrica exportada por litro de MEOH kKWh/Lyegow 0,9 0,9 11 0,9 1,3 0,9
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kwWh/ton 204 19,7 339 274 505 345
Eficiéncia global % 36,1 335 364 337 374 339
L FC/Rectisol/Refor ma a vapor/Shift/M etanol
Parametro Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litrode MEOH ~ MJ/Lyeon 108 163 11,7 164 122 16,3
Consumo de energiaelétricapor litrode MEOH  kWh/Lygon 2,2 2,6 2,0 2,6 1,9 2,6
Poténcia el étrica produzida MWqy 334 323 471 457 580 56,6
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 9,7 4,6 17,0 7,0 20,8 8,0
Energia el étrica exportada por litro de MEOH kKWh/Lyegonw 0,9 0,4 11 0,5 11 0,4
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 19,5 9,2 339 139 415 159
Eficiéncia global % 384 343 392 350 391 351
L A/Rectisol/Refor ma a vapor/Shift/M etanol
Bar Ametr o Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litrode MEOH ~ MJ/Lyeon 7,7 15,2 8,4 16,1 8,1 15,5
Consumo de energiaelétricapor litrode MEOH  kWh/Lygoq 1,6 15 1,6 15 1,6 14
Poténcia el étrica produzida MWqy 332 322 482 463 635 604
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 150 145 222 21,7 300 305
Energia el étrica exportada por litro de MEOH kKWh/Lyeonw 1,3 1,2 14 1,3 15 14
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 300 289 445 435 601 609
Eficiéncia global % 426 378 433 383 446 398
LA/Limpeza a quente/Refor ma a vapor/Shift/M etanol
Bar Ametr o Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litrode MEOH ~ MJ/Lyeon 7.4 13,8 8,0 14,8 6,8 14,4
Consumo de energiaelétricapor litrode MEOH  kWh/Lygon 1,7 15 1,7 15 1,8 15
Poténcia el étrica produzida MWqy 325 308 469 441 608 593
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 141 143 204 210 271 294
Energia el étrica exportada por litro de MEOH KWh/Lyeon 1,3 1,3 1,3 1,3 15 15
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 281 285 409 420 542 588
Eficiéncia global % 413 376 419 380 430 393
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Tabela5.57 — Balanco energético para producdo de Metanol através da oxidacéo parcial.

L FC/M DEA/Oxidacao par cial/Shift/M etanol

Bar Ametro Unidade CendrioCl  Cend&rioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energia térmica por litro de MEOH MJILveon 121 215 140 234 149 237
Consumo de energiaelétricapor litrodeMEOH ~ kWh/Lyeon 2,2 25 2,1 2,3 2,0 2,2
Poténcia el étrica produzida MWqy 263 268 385 398 502 519
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 6,6 4.4 11,4 9,0 165 134
Energia el étrica exportada por litro de MEOH kKWh/Lyegow 0,8 0,5 0,9 0,7 1,0 0,8
Energia elétrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 13,3 8,8 22,7 180 330 269
Eficiéncia global % 321 289 331 301 339 309
L FC/Rectisol/Oxidac&o par cial/Shift/M etanol
Parametro Unidade CendrioCl  Cend&rioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energia térmica por litro de MEOH MJILveon 75 15,6 9,2 173 101 17,7
Consumo de energiaelétricapor litrodeMEOH ~ kWh/Lyeon 2,4 2,8 2,3 2,6 2,2 25
Poténcia el étrica produzida MWqy 269 273 392 40,3 522 539
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 53 19 9,5 51 15,6 9,9
Energia el étrica exportada por litro de MEOH kWh/Lygow 0,6 0,2 0,7 0,4 0,9 0,6
Energia elétrica exportada por tonelada de cana kwWh/ton 10,6 3,8 191 102 31,1 198
Eficiéncia global % 339 30,7 351 321 364 333
L A/Rectisol/Oxidacao par cial/Shift/M etanol
Bar Ametro Unidade CendrioCl  Cend&rioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energia térmica por litro de MEOH MJILveon 8,5 17,3 9,9 184 104 184
Consumo de energiaelétricapor litrodeMEOH ~ kWh/Lyeon 1,7 14 1,7 14 1,6 1,3
Poténcia el étrica produzida MWqy 314 308 455 440 600 57,7
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 132 145 198 213 278 296
Energia el étrica exportada por litro de MEOH KWh/Lyegonw 1,2 1,3 1,3 1,3 14 14
Energia elétrica exportada por tonelada de cana kwWh/ton 263 291 396 427 556 593
Eficiéncia global % 39,7 361 403 364 41,7 376
LA/Limpeza a quente/Oxidacao par cial/Shift/M etanol
Bar Ametro Unidade CendrioCl  Cend&rioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energia térmica por litro de MEOH MJILveon 8,3 16,2 9,9 174 10,6 175
Consumo de energiaelétricapor litrodeMEOH ~ kWh/Lyeon 1,9 14 1,8 14 1,8 14
Poténcia el étrica produzida MWqy 311 306 449 439 581 57,7
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 126 150 189 219 258 297
Energia elétrica exportada por litro de MEOH KWh/Lyeonw 1,3 14 1,3 14 14 15
Energia elétrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 252 299 37,7 438 516 594
Eficiéncia global % 384 38 389 362 395 373
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Tabela 5.58 — Balanco energético para producédo de LFT-Gasolina através da reformaa vapor.

L FC/M DEA/Refor ma a vapor /Shift/L iquidos FT-Gasolina

Bar Ametr o Unidade CendrioCl  CenérioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litro de FT ML 323 541 322 531 32,7 53,0
Consumo de energia elétrica por litro de FT KWh/L 33 43 35 44 35 44
Poténcia el étrica produzida MWqy 375 378 550 547 72,7 72,3
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 247 225 359 321 48,2 43,4
Energia el étrica exportada por litro de FT KWh/L e 6,3 6,3 6,6 6,2 7,0 6,6
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 494 451 719 64,2 96,5 86,8
Eficiéncia global % 341 299 354 310 36,5 32,1
L FC/Rectisol/Refor ma a vapor /Shift/Liquidos FT-Gasolina
Parametro Unidade CendrioCl  CenérioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litro de FT ML 216 394 206 37,3 20,5 36,9
Consumo de energia elétrica por litro de FT KWh/L 38 52 4,0 54 4,0 54
Poténcia el étrica produzida MWqy 382 387 558 549 71,6 71,3
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 233 201 339 274 43,8 36,3
Energia el étrica exportada por litro de FT KWh/L e 6,0 57 6,2 53 6,3 5,6
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 46,5 40,2 67,7 548 87,6 72,5
Eficiéncia global % 36,2 31,9 37,7 329 38,4 33,8
L A/Rectisol/Refor ma a vapor/Shift/L iquidos FT-Gasolina
Bar Ametr o Unidade CendrioCl  CenérioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litro de FT ML 8,9 290 102 304 10,4 30,1
Consumo de energia elétrica por litro de FT KWh/L 3,0 33 31 34 3,0 33
Poténcia el étrica produzida MWqy 41,1 403 590 578 76,1 74,6
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 28,7 26,7 415 38,7 54,1 50,9
Energia el étrica exportada por litro de FT KWh/L e 71 6,6 7,3 6,8 75 7,0
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 575 535 831 775 1082 101,8
Eficiéncia global % 419 365 428 37,2 43,8 38,2
LA/Limpeza a quente/Refor ma a vapor /Shift/L iquidos FT-Gasolina
Bar Ametr o Unidade CendrioCl  CenérioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litro de FT ML 6,3 22,3 8,0 23,8 58 24,2
Consumo de energia elétrica por litro de FT KWh/L 3.2 33 3.2 3.3 3.3 33
Poténcia el étrica produzida MWqy 394 385 565 552 71,2 71,6
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWgq 264 251 381 36,3 48,0 47,6
Energia el étrica exportada por litro de FT KWh/L 6,5 6,2 6,7 6,3 6,8 6,6
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWh/ton 528 50,2 76,1 725 95,9 95,2
Eficiéncia global % 415 370 422 37,7 42,7 38,6
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Tabela 5.59 — Balanco energético para producédo de LFT-Gasolina através da oxidacdo parcial

L FC/MDEA/Oxidacao parcial/Shift/Liquidos FT-Gasolina

Bar Ametro Unidade CenarioCl  CenarioC2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT MILey 21,8 473 268 518 29,3 52,8
Consumo de energia elétrica por litro de FT kKWh/Ler 44 4.9 43 4,8 4.2 47
Poténcia el étrica produzida MWqy 315 321 457 481 58,9 61,7
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 176 160 259 249 33,7 32,2
Energia elétrica exportada por litro de FT KWh/Ler 5,5 49 5,6 51 5,6 51
Energia elétrica exportada por toneladadecana  kWh/ton 351 320 51,8 49,7 67,5 64,4
Eficiéncia global % 305 275 312 287 31,7 29,1
L FC/Rectisol/Oxidacdo parcial/Shift/Liquidos FT-Gasolina
Parametro Unidade Cen&rioCl1  CenérioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT ML 91 31,0 133 350 155 35,8
Consumo de energia elétrica por litro de FT kWh/Ler 5,0 59 49 57 47 5,6
Poténcia el étrica produzida MWqy 319 324 476 49,2 62,8 64,6
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 16,0 132 252 214 34,6 29,4
Energia elétrica exportada por litro de FT KWh/Ler 5,1 4,0 55 4.4 58 47
Energia elétrica exportada por toneladade cana  kWh/ton 320 264 50,3 429 69,2 58,8
Eficiéncia global % 322 292 338 308 349 31,8
L A/Rectisol/Oxidacao parcial/Shift/Liquidos FT-Gasolina
Bar Ametro Unidade CenarioCl  CenarioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT MILey 116 354 154 386 16,9 38,6
Consumo de energia elétrica por litro de FT kWh/Ler 311 3.2 31 3.2 29 3,0
Poténcia el étrica produzida MWqy 385 391 570 575 76,1 75,7
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 26,7 264 404 397 55,8 53,9
Energia elétrica exportada por litro de FT KWh/Ler 7,0 6,7 7,5 7,1 79 75
Energia elétrica exportada por toneladadecana  kWh/ton 533 528 809 794 1115 107,8
Eficiéncia global % 388 345 400 354 419 36,8
LA/Limpeza a quente/Oxidacao parcial/Shift/L iquidos FT-Gasolina
Bar Ametro Unidade CenarioCl  CenarioC2 CenérioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT ML 8,9 288 131 322 13,9 32,6
Consumo de energia elétrica por litro de FT kWh/Ler 3,3 3.2 32 32 31 31
Poténcia el étrica produzida MWqy 370 375 536 54,1 69,7 71,2
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 245 250 361 365 48,1 49,2
Energia elétrica exportada por litro de FT KWh/Ler 6,4 6,3 6,6 6,5 7,0 6,8
Energiaelétricaexportada por toneladadecana  kWh/ton 49,1 499 722 729 96,2 98,3
Eficiéncia global % 385 350 391 355 40,1 36,8
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Tabela 5.60 — Balanco energético para producédo de LFT-Diesel através dareformaavapor.

L FC/M DEA/Refor ma a vapor /Shift/L iquidos FT-Diesel

Bar Ametro Unidade CendrioCl CenarioC2  CenarioC3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT ML 256 41,7 26,7 41,0 27,3 40,9
Consumo de energia elétrica por litro de FT KWH/L 2,6 3.2 2,8 3.3 2,8 33
Poténcia el étrica produzida MWgy 36,8 436 443 39,6 447 66,1
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 240 283 252 17,0 20,2 37,2
Energia elétrica exportada por litro de FT KWH/Lgr 49 6,0 37 25 2,3 43
Energia elétrica exportada por toneladadecana kWh/ton 48,0 56,7 50,5 34,0 40,5 74,4
Eficiéncia global % 374 363 350 301 32,0 34,5
L FC/Rectisol/Refor ma a vapor /Shift/L iquidos FT-Diesel
Parametro Unidade CendrioCl  CenarioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT ML 170 306 174 29,0 17,6 28,3
Consumo de energia elétrica por litro de FT KWH/L 31 39 3.2 41 3.2 41
Poténcia el étrica produzida MWgy 36,2 356 518 50,3 67,1 65,1
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 21,3 17,0 299 228 39,9 30,1
Energia elétrica exportada por litro de FT KWH/Lgr 4.4 3,6 4.4 34 45 35
Energia elétrica exportada por toneladade cana  kWh/ton 42,5 34,0 59,7 45,6 78,6 60,1
Eficiéncia global % 390 343 398 355 40,6 36,4
L A/Rectisol/Refor ma a vapor/Shift/L iquidos FT-Gasolina
Bar Ametro Unidade CenarioCl  CenarioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT ML 91 251 102 258 10,2 26,1
Consumo de energia elétrica por litro de FT KWH/L 2,4 2,6 25 2,7 2,4 2,6
Poténcia el étrica produzida MWgy 389 380 558 545 72,0 70,3
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 265 246 383 354 50,0 46,6
Energia elétrica exportada por litro de FT KWH/Lgr 52 4.8 54 50 55 52
Energia elétrica exportada por toneladadecana kWh/ton 53,1 492 76,7 70,9 100,1 93,2
Eficiéncia global % 444 388 452 396 46,3 40,4
LA/Limpeza a quente/Refor ma a vapor /Shift/L iquidos FT-Gasolina
Bar Ametro Unidade CenarioCl  CenarioC2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT ML 7,0 19,8 8,9 21,6 7,1 21,4
Consumo de energia elétrica por litro de FT KWH/L 2,6 2,6 2,6 2,7 2,7 2,7
Poténcia el étrica produzida MWgy 365 356 524 510 65,9 66,1
Poténcia el étrica excedente exportada para rede MWgq 235 222 340 321 42,7 42,1
Energia elétrica exportada por litro de FT KWH/Lgr 4,6 44 4,8 45 49 47
Energia elétrica exportada por toneladade cana kWh/ton 47,0 444 67,9 64,1 85,3 84,2
Eficiéncia global % 436 390 442 396 447 40,5
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Tabela5.61 — Balanco energético para producdo de LFT-Diesel através da oxidagao parcial.

L FC/M DEA/Oxidacao parcial/Shift/Liquidos FT-Diesel

Cenério C1 Cenério C2 CenérioC3

Parametro Unidade

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB-=1
Consumo de energiatérmica por litro de FT MJIJLey 194 398 234 434 254 442
Consumo de energia elétrica por litro de FT kWh/Ler 35 39 34 38 34 38
Poténcia el étrica produzida MWy 30,1 30,6 450 46,3 59,4 60,8
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWy 162 145 252 231 34,2 31,3
Energia el étrica exportada por litro de FT kKWh/Ler 41 35 4.4 38 4,6 4,0
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWhiton 323 29,0 504 46,1 68,5 62,6
Eficiéncia global % 325 293 338 307 34,7 31,6

L FC/Rectisol/Oxidacéo par cial/Shift/Liquidos FT-Diesel

Parametro Unidade Cen&rioCl1  CenérioC2 CenérioC3

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB-=1
Consumo de energiatérmicapor litro de FT MIL g 93 268 126 30,0 144 30,6
Consumo de energia elétrica por litro de FT kWh/Ler 4,0 47 39 4,6 38 45
Poténcia el étrica produzida MWy 296 30,2 441 455 58,3 59,7
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWy 13,7 110 21,7 17,7 30,1 24,5
Energia el étrica exportada por litro de FT kKWh/Ler 35 2,7 3,8 29 4,0 31
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWhiton 274 220 433 355 60,2 49,0
Eficiéncia global % 338 308 354 323 36,5 33,3

L A/Rectisol/Oxidacao parcial/Shift/Liquidos FT-Diesel

Cenério C1 CenérioC2 CenérioC3

Par &metro Unidade

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litro de FT MIJLy 11,2 30,3 143 329 15,5 32,8
Consumo de energia elétrica por litro de FT kWh/Ler 25 2,6 25 25 2,3 24
Poténcia el étrica produzida MWy 36,4 369 529 531 70,6 70,2
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWy 246 242 363 355 50,3 48,4
Energia el étrica exportada por litro de FT KWh/Lgr 5,2 49 54 51 57 54
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWhiton 49,1 484 72,7 71,1 1005 96,8
Eficiénciaglobal % 410 365 418 37,0 43,7 38,5

LA/Limpeza a quente/Oxidacao parcial/Shift/Liquidos FT-Diesel

Cenério C1 Cenério C2 CenérioC3

Par &metro Unidade

SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Consumo de energiatérmicapor litro de FT MIL g 91 250 125 277 131 28,1
Consumo de energia elétrica por litro de FT kKWh/Ler 2,6 25 2,6 25 25 25
Poténcia el étrica produzida MWy 341 342 493 50,1 64,2 65,3
Poténcia el étrica excedente exportada pararede MWy 21,6 21,7 31,8 325 42,6 43,3
Energia el étrica exportada por litro de FT KWh/Ler 4,6 4.4 47 47 5,0 48
Energia el étrica exportada por tonelada de cana kWhiton 433 433 636 649 85,2 86,5
Eficiénciaglobal % 403 365 409 37,3 41,8 38,4
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“ Quando vocé chegar no fim de sua corda, dé um né e segure-se”

Franklin Delano Roosevelt

Capitulo 6

CONCLUSOES E RECOMENDACOES

6.1 CONCLUSOES

O objetivo desta tese foi analisar a rota termoquimica para a producdo de combustiveis
liquidos: DME, metanol, liquidos Fischer—Tropsch com priorizacdo de gasolina, liquidos
Fischer—Tropsch com priorizacdo de diesel e eetricidade em usinas de agucar e acool
existentes atualmente no Brasil.

O aumento da percepgdo das consequéncias das mudangas climéaticas globais e da
dependéncia por energia fossil tem justificado o interesse mundial pelo desenvolvimento de
alternativas aos combustiveis de origem fossil. Uma opcdo para aumentar a producéo de
combustiveis renovaveis, com reduzidos impactos negativos sobre 0s recursos associados as
terras agricultdvels é a producdo de etanol a partir de residuos de biomassa, através da rota
termoquimica.

A viabilizagdo técnico-econdémica de combustiveis renovaveis de segunda geragéo so
serd possivel se forem realizados estudos da aplicacdo de novas tecnologias que possam ser
aplicadas para a utilizagdo do grande potencial de biomassa disponibilizada pelas usinas de
acucar de dcool existentes no Brasil atuamente. O Brasil € o segundo maior produtor de

etanol do mundo, e sua producéo € baseada unicamente na cana-de-agUcar em larga escala, a
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qual oferece uma sé&rie de vantagens para a implementacdo das biorrefinarias, que séo
unidades produtivas semelhantes a uma refinaria de petrdleo, porém a matéria-prima
empregada é a biomassa.

Nesse aspecto a cana-de-acUcar poderia contribuir para o atendimento desse objetivo
porque fornece uma grande quantidade de material lignocelulésico. Com a introducéo de
novas préticas agricolas, como a colheita mecanizada a quantidade de biomassa excedente
disponivel sera maior possibilitando novos usos. Nesse sentido, foram desenvolvidas
simulagdes computacionais utilizando o software Aspen Plus™, visando a determinagéo dos
balangos de massa e energia em cada operacdo do processo de producéo de combustivels
liquidos. Previamente, uma andlise das propriedades das substéncias que participam no
processo foi realizada e verificou-se que substancias inexistentes no banco de dados do Aspen
Plus, tais como, bagaco, paha, cinzas devem ser incluidas como componentes nao
convencionais, por isso, foi preciso levantar todas as informagdes referentes a estes
componentes.

Neste trabal ho a rota termoquimica foi compreendida pela gasificagdo da biomassa, mas
0 sistema globa € composto por uma série de subprocessos encadeados, alguns deles sdo
comuns atodos 0s sistemas, como € 0 caso do pré-tratamento, que é composto pelas etapas de
secagem, torrefacdo e trituragdo para reducdo das particul as para a gaseificagéo.

Foram avaliados duas diferentes tecnologias de gaseificagdo: a gaseificagdo em Leito
Fluidizado Circulante (LFC) e a gaseificacdo em Arrastado (LA). Foram avaiados trés
diferentes casos, os quais se distinguem em funcéo da vazé&o inicia de biomassa que entra no
processo. As vazOes massicas de palha para cada um dos cenérios sdo constantes (9,722 kg/s),
Visto que considerou-se gue sdo produzidos 140 kg de palha por tonelada de cana. Entretanto,
as vazOes de bagaco sdo ateradas em virtude das diferentes tecnologias empregadas na
fabricacéo do etanol de primeira, o que geraimpactos no excedente de bagaco.

Considerou-se que 0s dois processos de producdo dos combustivels (etanol de primeira
geragdo e os combustiveis avancados de segunda) sdo independentes, ou sga, ndo foi
realizado a integracdo energética entre esses dois sistemas. Porém, de acordo com
informagdes da literatura, estimou-se a vazao de bagaco disponivel para uso nos processos de
segunda geragdo baseado em trés hipoteses distintas: a primeira € o sistema convencional com
cogeracdo de 22 bar sem melhorias, resultando em um excedente de bagaco de 10%, o
segundo cenario possui um sistema de cogeracdo de 65 bar resultando em um excedente de
bagaco de 26% e o terceiro cenario é baseado na implantagdo de melhorias, como destilagéo

de duplo-€efeito e integracéo térmica, resultando em um excedente de bagaco de 54%.
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Foram avaliados dois diferentes sistema de limpeza e remocdo dos gases écidos para a
gaseificacdo em LFC (MDEA e Rectisol) e dois para LA (Rectisol e limpeza a quente). Da
mesma forma, analisou-se dois diferentes sistemas para o condicionamento do gas de sintese
(reforma a vapor e oxidacdo parcia) e um tipo de tecnologia de guste da relacdo molar
H,/CO (sweet shift).

Considerou-se que a umidade final da biomassa no fina do processo de secagem é de
10% e a eficiéncia da secagem para o cenario C1 foi de 78,7%, do cenério C2 86,2% e do
cenario C3 89%. A torrefacéo considerada neste trabalho foi do tipo autotérmica, ou sgja, sem
aproveitamento dos gases obtidos natorrefacdo. Apos a realizagdo da torrefagéo obteve-se um
produto sdlido torrefeito com PCl em torno de 21,5 MJKkg , com um rendimento méssico de
sblidos de aproximadamente 66% e uma eficiéncia térmica em torno de 94%.

Na gaseificacdo foram selecionados dois casos para a andise posterior:
ER=0,30/SB=0 e ER=0,30/SB=1. Em geral, verificou-se que quando se gaseifica a biomassa
somente com O, a eficiéncia térmica € maior, resultando em um syngas com maior PCl e
maior vazdo de gases combustiveis (H,, CO, CH,4). Comportamento semel hante foi obtido por
Sales Oliveira (2015) nos laboratérios do NEST/UNIFEI. Quando se adiciona vapor na
gaseificacdo diminui-se a quantidade de acatrdes, e por consequéncia se produz um syngas
mais limpo, porém a eficiéncia térmica da gaseificacdo € reduzida, este comportamento é
amplamente difundido na literatura. A eficiéncia a frio da gaseificacéo em LFC para 0 caso
ER=0,30/SB=0 ficou em torno de 69% e para o caso ER=0,30/SB=1 foi de aproximadamente
61%. Para a gaseificacdo em LA aceficiénciaafrio foi em torno de 79% para ER=0,30/SB=0
e 69% para ER=0,30/SB=1.

Em relacdo aos processos de limpeza avaliados pode-se afirmar que o sistema de
limpeza a quente € 0 que possui 0 menor consumo de energia térmica e el étrica porque 0s
contaminantes séo removidos através de filtros ceramicos, portanto o consumo de energia
para aquecimento/resfriamento ou compressdo ndo € necess&rio. Na comparacdo entre 0s
processos Rectisol e MDEA, conforme os caculos realizados neste trabalho foi possivel
observar que o primeiro possui um maior consumo de energia el étrica do que o segundo (para
gaseificacdo em LFC), ja o processo MDEA possui um maior consumo de energia térmica.

Em relagdo ao condicionamento foi demonstrado que para todos cenarios a reforma a
vapor possui um maior consumo de energia térmica maior do que a oxidagdo parcial.
Entretanto, a oxidagdo parcial deve ser preterida em relacdo a reforma a vapor, porque uma
parcela do syngas é oxidada, convertendo CO em CO, e fazendo com que a eficiéncia da

secdo reduzida para os casos envolvendo a oxidagao parcial.
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Finalmente, em relacéo aos combustiveis, quando se leva em conta somente a eficiéncia
de producdo do combustivel (fuel efficiency) o metanol é combustivel que possui a maior
eficiéncia para os todos os cenarios avaliados, em torno de 2-4% em média. Em seguida, 0
DME apresenta 0 segundo melhor desempenho, seguida do FT-Diesdl (¢=0,88), e por ultimo
a FT-Gasolina (a=0,76). Os esquemas que envolvem a producdo de liquidos FT sdo
realizados no modo de passagem direta (once through), por isso a eficiéncia na geracéo do
combustivel € reduzida, em comparacdo ao metanol e DME, quais possuem recirculacdo do
syngas néo reagido. Contudo, quando deve-se ressaltar que o potencial de energia excedente
disponibilizada pelos liquidos FT é maior, em virtude do syngas ndo reagido e da fracdo
gasosa do produto de hidrocarboneto produzida, o que faz com que a eficiéncia desses

produtos sgjasimilar a eficiénciado DME e do metanol.

6.2 RECOMENDACOES PARA TRABALHOS FUTUROS

e Redizar aintegracdo energética entre os processos produtivos de etanol de primeira
geracao e os combustiveis obtidos através da rota termoquimica.

e Maximizar a eficiéncia global dos sistemas através da variacdo do percentua de
syngas enviado a sintese e 0 syngas enviado a geracéo de eletricidade.

e Desenvolver modelos baseado na cinética quimica para a gaseificacdo e sintese dos
combustiveis, 0s quais, possuem sdo mais complexos porém possuem resultados mais
Preci sos.

e Anadisar com maiores detalhes a torrefacdo da biomassa e o possivel uso do gas
proveniente da torrefacéo.

e Avadiacdo pontual de cada etapa processo separadamente, visando o estabel ecimento

dos melhores paréametros de operagéo (vazéo, pressao e temperatura).
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ANEXO A - DESCRICOES DETALHADAS DOS BLOCOS DAS
OPERACOES UNITARIAS

Tabela A.1 — Descricdo dos blocos de operacBes unitarias para 0 processo de secagem do
bagaco e da palha até 10% de umidade final.

Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operacgao
Executa mistura entre os P=1 bar
Mixer DRSMIX01
fluxos de bagaco e palha T=25°C
) Simula a perda de H,O do P=1 bar
RStoic DRRSTCO01
bagaco e da paha Perdas de calor=0,0
e Simula a separacdo dos
QOO gases da combustéo e da P=1 bar
Flash2 DRSEPFO1 .
H,0 do fluxo de biomassa  Perdas de calor=0,0
seca

Tabela A.2 — Descricdo dos blocos de operagdes unitérias para o processo de torrefagdo da

biomassa.
Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operagao
TR Executa a decomposicéo da P=1bar
biomassa em seus T=180°C

constituintes fundamentais

RYidld TRRYIEOL
R Simula as reagdes quimicas P=1 bar
de formagdo dos gases T=250°C
) °
RStoic TRRSTCO1 condensaveis e ndo
condensaveis da torrefacao




TROIGTOR

Simula a separacdo da 100% de eficiéncia

biomassa solida seca dos de separacéo

gases formados

Sep2 TRSEPCO1

Tabela A.3 — Descricdo dos blocos de operacdes unitarias do model o de gaseificacéo em Leito

Fluidizado Circulante (LFC).
Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operacéo
Simula a compressdo da &gua P=2 bar
para a geracdo de vapor Eficiéncia=80%
Pump GSPUMPO1
) . .
Simula 0 aguecimento e P=2 bar
{GEHEATN Hester GSHEATOL geragao de vapor T=300°C
@ Martelli et al. (2011)
Ry Simula a conversdo de Conversio de
Sep GSSEPCOL carbono da gaseificacdo carbono vari a- de
acordo com a Figura
4.8
Simula a gaseificagdo da P=2,0 bar
FSRGIE01
biomassa pela minimizacéo Temperatura=Varia
RGibbs GSRIGBO1 daenergialivre de Gibbs de acordo coma
Figura4.9
Simula a compressio do P=2 bar
GSCOMPOY
oxigénio para a gaseificagcdo Eficiéncia=89%
i Compr GSCOMPO1
b Simula o aguecimento do P=2,0 bar
o
iGSHEATO2 oxigénio usado na T=100 °C

Hester GSHEATO02 o _
/& gaseificagéo Martelli et al. (2011)




Tabela A.4 — Descricdo dos blocos de operacdes unitarias do model o de gaseificacdo em Leito

Arrastado (LA).
Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operacéo
ii Simula a compressdo da gua P=40 bar
_GSD1 ELEC
b GSPUMPOL para a geracéo de vapor Eficiéncia=80%
ump
Simula o aguecimento e P=40 bar
{GSHEATO! Heater GSHEATOL geracao de vapor T=300°C
@ Martelli et al. (2011)
GE=ERClt Simula a conversio de Conversio de
S GSSEPCOL carbono da gaseificacdo carbono variade
acordo com a Figura
4.10
Simula a gaseificagéo da P=40 bar
GERGEO
biomassa pela minimizacéo Temperatura=Varia
RGibbs GSRIGBO1 daenergialivre de Gibbs de acordo coma
Figura4.11
Simula a compresséo do P=40 bar
GECOMPO1
oxigénio para a gaseificagcdo Eficiéncia=89%
W Compr GSCOMPO1
4 Simula o aguecimento do P=40 bar
—_GSEIQHEAT
IGSHEATD2 Heater GSHEATO2 oxigénio usado na T=100°C

gaseificacéo

Martelli et al. (2011)




Tabela A.5 — Descricéo dos blocos de operacfes unitarias da limpeza do syngas para remocao

de particulas (ciclone), alcatrbes (lavador de gases) e remocao dos gases écidos (processo de

MDEA) para a gaseificagdo em LFC.

Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operacao
WICCYCLOT . . Eficiénciade
=E Bloco que simula um ciclone olacior Leith
S0 SR i correlagdo: Leith-
para separacdo de particulas ]
Cyclone WCCYCLO01 . Licht
com eficiéncia de 80%. Perda N
Diametro: 2,0 m
de carga=0,1 bar. )
N° de ciclones: 6
Bloco que smula um
Temperatura do
trocador de caor contra-
HeatX WCHETS01 fluxo quente na
corrente para a troca de calor
saida: 130 °C
entre 0s gases e a agua.
Bloco que smula a
compressdo de agua para a P=22 bar
Pump WCPUMPO1 troca de calor com 0s gases Eficiéncia=80%
gquentes para a geracdo de
vapor
Bloco que smula o Solit fraction=1
equipamento de lavagem dos (gases ndo
Sep2 WCSEPC01 gases para remocdo de condensaveis)
particulas, dlcalise ambénia Perda de carga=0,5
(QL/QG:2 L/m3) bar
Bloco que smula a P=2,0 bar
WICPLIMPO2 , A
Pump WCPUMPO2 compressdo de &gua para a Eficiéncia=80%
aspersao no lavador de gases
W IEEY L
Bloco que smula um
WP P=28 bar
compressor  centrifugo  de S
Compr WCCOMPO1 Eficiéncia

multiplos  estagios  para

compressdo do gés

isentropica=89%




WCHEATOT

WWC0SSY CL

WA ALY 0
i
—

WICOZHEAT
WICHEATOZ2

WICOTRICH WICOZRICH

WCOSLEAN

WCHETSOZ

WCD2ZLEAN

W ACGS

WCEEPCO3

WCOSRICH

WCOTLEAN

Heater

Mixer

Pump

Vave

Heater

HeatX

Sep2

WCHEATO1

WCSMIX01

WCPUMPO3

WCSEPCO02

WCVALVO01

WCHEATO02

WCHETS02

WCSEPCO03

Bloco que smula um
trocador de calor para o
resfriamento dos gases antes
da unidade de separacéo por
aminas

Simula a mistura dos fluxos
de &gua e MDEA antes do

bombeamento

Bloco que smula a
compressdo de &gua para a

aspersao no lavador de gases

Bloco que smula o
absorvedor de gases é&cidos
(H,S, CO, e H,0) através de
MDEA (modelo

simplificado)

Bloco que smula uma

vélvularedutora de pressdo

Simula o aquecimento do
fluxo de MDEA rico

Simula um trocador de calor
contra-corrente para a troca

de calor entre os gases e a
agua.

Bloco que smula o
regenerador de gases &cidos
(H,S, CO, e H,0) através de
MDEA (modelo
simplificado)

P=28 bar
T=35°C

P=1 bar

P=28 bar

Eficiéncia=80%

Configurado
conforme Figura
4.13

Pressdo de saida=
2,0 bar

P=2,0 bar
T=180°C

Temperatura do
fluxo quente na
saida: 110 °C

Solit fraction=1,0
H,S, CO,, H,0
MDEA=0




WICOZHEAT

WICHEATOZ 4

WICO4LEAN

WCO3LEAN
WICOSELEC

WCPLMPO4

WCOSLEAN
e WCO4LEAN
i

WCHEATO4

WICOELEAN

WICOSLEAM

WCHEATOS

WICOZLEAN @ WVCO LEAM

WICOTSYCL

Heater

Pump

Heater

Heater

Heater

WCHEATO03

WCPUM P04

WCHEATO02

WCHEATO05

WCSEPC04

WCHEATO07

Simula a eliminacdo da
fragdo de vapor do fluxo de
MDEA

Bloco que smula a
compressdo do fluxo de
MDEA pobre para o
regenerador

Simula o resfriamento da
MDEA pobre que entra no
absorvedor

Simula a €iminacdo da
fracdo de vapor do fluxo de
MDEA na

regenerador

saida do

Bloco que simula a separacéo
dos fluxos de H,S e CO, dos
gases &cidos

Bloco que smula o
aquecimento do syngas limpo

para a proxima unidade

P=2,0 bar
Fracéo de vapor=0
O software calculaa

temperatura de saida

P=28 bar

Eficiéncia=80%

P=28,0 bar
T=35,0°C

P=2,0 bar
Fracéo de vapor=0
O software calculaa

temperatura de saida

Slit fraction
H.S=1

T=375°C

P=27,5 bar

AP=0,5 bar
(Absorvedor)

Tabela A.6 — Descricdo dos blocos de operacdes unitarias para a oxidagéo do H,S do processo

de remoc&o dos gases &cidos através de aminas.

Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operacéo
OYCOMPOT Bloco que smula um P=10 bar
Compr OXCOMPO1 compressor centrifugo  para Eficiéncia
compressdo do oxigénio i sentropica=89%
CHO20EYG P=2 bar
Bloco que simula a combustdo
CHERSTCM ] T=1200 °C
RStoic OXRSTC01  doH,S, conforme areacao.
(Turton et al.,

2H;S+30,-->280,+2H0

2012)




QXO2NATE

OXHETSM
HeatX

| OHPUMPCH Pump

QORO2NATE

CROTWYWATE

OXHETS01

OXPUMPO1

Bloco que simula um trocador

de caor para reducdo da

temperatura dos gases de

exaustdo e geracao de vapor

Bloco que simula o]
bombeamento de agua para o

trocador de calor

Temperatura de
saida dos
gases=160 °C (Aly,
2001).

P=22 bar

Eficiéncia=80%

Tabela A.7 — Descricéo dos blocos de operacfes unitarias da limpeza do syngas para remocao

de particulas (ciclone), acatrdes (lavador de gases) e remocdo dos gases acidos (processo

Rectisol) para a gaseificagdo em LFC.

Bloco Nome do Nome do Descricdo Pardmetros de operacao
Aspen bloco
Plus
Bloco que simula um
WCCOMPO1 i P=40 bar
c WCCOMPOL compressor centrifugo de Eficianci
ompr iciéncia
P mdltiplos estagios para ) .
. i isentropica=89%
compress3o do gas
Bloco que simula um
WCHEATO trocador de calor simples P=40 bar
Heater WCHEATO1 _
para o resfriamento dos T=-35°C
gases
Bloco que simula um
P=40 bar
Heater WCHEATO02 trocador de calor para o To35°C
resfriamento do metanol -
Solit fraction=
Bloco que smula o CO,=0/H,S=0/
Sep2 WCSEPC02 absorvedor de gases CH,0=0/Outros
acidos (C1) componentes do
syngas=0,74478
Simula uma Vvévula
Vave WCVALVO01 . Peaiga=3,0 bar
redutora de presséo

WIZO2ACGS




WICOZHEAT

WICHEATOS

WICO3RECY

Heater

Sep2

Vave

Heater

Heater

Compr

Heater

WCHEATO03

WCSEPCO03

WCVALVO02

WCHEATO04

WCSEPC06

WCHEATO05

WCCOMP0O2

WCHEATO06

Bloco que simula um
trocador de calor para a
elevacdo da temperatura
do syngas acido

Bloco que smula o
concentrador de H,S
(C2)

Simula uma vavula

redutora de pressio

Simula um trocador de
calor para a reducdo da
temperatura do syngas
acido antes do stripper
de CO,

Bloco que smula a
divisdo dos fluxos para a

reciclagem do syngas

Bloco que simula um
trocador de calor para
gjuste da fragdo de vapor

Bloco que simula um
compressor para
compressdo do syngas

acido nareciclagem

Bloco que simula um
trocador de calor para o
gjuste da temperatura do

fluxo reciclado

P=3 bar
T=-28°C

Solit fraction=
C0,=0,9971/H,S=0,0018/
CH,0=0,0011/Outros

componentes do syngas=0

Peig=2,0 bar

P=2,0 bar
T=-45°C

Solit fraction=0,4

P=2,0 bar
Fracéo de vapor=1

P= 3,0 bar
Eficiéncia

isentropica=89%

P=3,0 bar
T=-28°C




WSO TAIL

WICOTRECY

Sep2

Valve

Heater

Heater

Compr

Heater

WCSEPC04

WCVALVO03

WCHEATO7

WCSEPCO7

WCHEATO08

WCCOMPO3

WCHEATO09

Bloco que smula o
stripper de CO, (C3)

Simula uma védvula

redutora de pressdo

Simula um trocador de
calor para aumento da
temperatura do syngas
antes do regenerador de

solvente

Bloco que smula a
divisdo dos fluxos para a

reciclagem

Bloco que simula um
trocador de calor para

gjuste da fragdo de vapor

Bloco que simula um
compressor para
compressdo do syngas

acido nareciclagem

Bloco que simula um
trocador de calor para o
gjuste da temperatura do

fluxo reciclado

Solit fraction=

C0,=0,4999/H,S=0,0014/
CH,0=0,0006/N,=0,4981/

Outros componentes do

syngas=0

Pgig=1,2 bar

P=1,2 bar
T=60°C

Solit fraction=0,15

P=1,2 bar
Fracéo de vapor=1

P= 2,0 bar
Eficiéncia

i sentrépica=89%

P=2,0 bar
T=-45°C




WCOTHZE

Bloco que smula o
Sep2 WCSEPC05 regenerador de solvente
(C4)

Bloco que simula um
Heater WCHEAT10 trocador de calor para

gjuste da fragdo de vapor
WCTORECY

WC DRECY Bloco que simula um

WCCOMPO4
compressor para

Compr WCCOMP0O4

WICOBELEC

compressdo do syngas

W1 1RECY acido nareciclagem

WIS THEAT Bloco que simula um
AEREATTT trocador de calor para o

Heater WCHEAT11

WICTIRECY

gjuste da temperatura do
fluxo reciclado

Bloco que simula um
WCHEAT12 — Hocter WCHEAT12 trocador de calor para o
[ weorsval | guste da temperatura
final do syngaslimpo

SR

WICOZTAIL

WIZOIC D2
WO TAIL

WCOTH2S

] Bloco que simula um
Mixer WCSMIX01 ]
misturador de fluxos

Solit fraction=

CO,=0,5403/H,S=0,4427/

CH,0=0,017/Outros

componentes do syngas=0

P=1,2 bar
Fracéo de vapor=1

P= 40 bar
Eficiéncia

isentropica=89%

P=40 bar
T=-35°C

AP=-1 bar
T=375°C

AP=0 bar

Tabela A.8 — Descricdo dos blocos de operacdes unitarias para a oxidacdo do H,S do processo

de remoca&o dos gases écidos através do processo Rectisol.

Bloco Nome do Nome do Descricéo Pardmetros de
Aspen Plus bloco operacéo
MO0 HEAT Bloco que simula um trocador
OXHEAT de caor para o0 guste da P=2,0 bar
Heater OXHEATO1 ]
temperatura dos fluxos vindos T=150 °C

do processo Rectisol




QR0 O G

OXCOMPO1 Bloco que smula um
Compr OXCOMPO1 compressor centrifugo  para
compressdo do oxigénio
Bloco que smula a combust&o
CERSTCM ) do H,S/CH,O
RStoic OXRSTCO1 H.S+ 150, SO, + HiO
+1, +

CH,0+150,> CO,+2H,0
OHOMATE Bloco que simula um trocador
OXHETS0 Y de cador paa redugdo da
OROTFLGS = 1 OHOFLGS Featx OXHETS0L temperatura dos gases de

QXM STEA exaustdo e geracdo de vapor
Bloco que simula o]
| OXPUMRO1 Pump OXPUMPO1 bombeamento de agua para o

CROANATE

OROTWATE

trocador de calor

P=10 bar
Eficiéncia

isentropica=89%

P=2 bar
T=1200°C
(Turton et al.,
2012)

Temperaturade
saida dos
gases=160 °C
(Aly, 2001).

P=22 bar

Eficiéncia=80%

Tabela A.9 — Descricdo dos blocos de operacdes unitarias para o processo de limpeza a quente

do syngas para a gaseificagdo em LA.

Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operacéo
AT=0 (adiab&tico)
Bloco que representa um reator
DCRGIB0 S . AP=0,6 bar
baseado na minimizag&o da energia o o
) ) ) ) Equilibrio quimico
[es01s R pcorsveL | RGibbs DCRGIB01 livre de Gibbs que simula um reator
. L. = H2, N2, CO, COz,
adiabatico para o craqueamento dos
- CH4! H201 C2H41
alcatrbes
NH3, HCI
DEERCD Bloco representando um separador Split fraction
Sep DCSEPCOL qe compon.entes que smula um Cinzas=0,99
filtro cer@mico para a separagdo das AP=1,2 bar
cinzas
Bloco que simula uma bomba para
a compressao da é&gua com a P=22 bar
Pump DCPUMPO1L .
finaidade de trocar calor com os Eficiéncia=80%
gases e gerar vapor
Bloco que simula um trocador de
Temperaturade
calor para reducdo da temperatura .
HeatX DCHETS01 saida dos gases=500
dos gases de exaustéo e geracéo de oc

vapor




DCSEPCOZ

DCRETCO2

DCOSEYCL

DCOTOHY G

CCPUMPO2

DCOZAATE

DCO45YCL

Sep2
RStoic
RStoic
Compr
Cyclone
DCCOMPO2
Compr
LC09SYCL
Pump

DCSEPC02

DCRSTCO01

DCRSTCO02

DCCOMPO1

DCCYCLO1

DCSEPC03

DCCOMP02

DCPUMPO2

Bloco que smula um filtro
cilindrico poroso composto por
carvéo ativado suportado com
dolomita, carbonato de sddio e
limonita para aremocéo de dicalise

amonia

Bloco que representa um reator
estequiométrico que é usado para
representar o] reator de
dessulfurizacdo dos gases:

H,S+ ZnO ---> ZnS + H,0

Bloco que representa um reator
estequiométrico que é usado para
representar o reator de regeneragdo
gases:

ZnS+ 1,50, --->ZnO + SO,

Bloco que simula um compressor
centrifugo para compressdo do

oxigénio

Bloco que simula um ciclone paraa
separacdo de ZnO para a
recirculagdo para O  reator

estequiométrico

Bloco que representa um separador
de componentes que simula um
filtro para a separacdo do SO, do

fluxo de syngas

Bloco que simula um compressor
centrifugo para compressdo do
syngas na pressdo requerida pelo
processo de membrana

Bloco que simula uma bomba para
a compressao da agua com a
findidade de trocar calor com o

syngas para a geragéo de vapor

Split fraction
NH; =0,97
HCI=0,99

AP= 0,9 bar

P=35 bar
T=500 °C

P=35 bar
T=750 °C

P=35 bar
Eficiéncia

isentropica=89%

Split fraction
ZnO=1

Split fraction
SOzzl

P=50 bar
Eficiéncia

i sentrépica=89%

P=22 bar

Eficiéncia=80%




DCOMMATE
DCHETS02

HeatX
DCUSERDT
User Model
TUSER
MODEL
DiCHEATOM
Heater

D11 SYCL D125 CL

DCHETS02

DCUSERO1

DCHEATO1

Bloco que simula um trocador de
calor para reducdo da temperatura
dos gases de exaustéo e geracéo de
vapor

Bloco de modelo do usuério para
simular a remogéo de CO, através
de membranas poliméricas
(consultar Anexo B)

Bloco que simula um trocador de

calor para aquecimento do syngas

Temperaturade
saida dos gases=210
°C

AP=0 bar
T=375°C

Tabela A.10 — Descricdo dos blocos de operacdes unitérias dareforma a vapor do syngas.

Bloco Nome do Nome do Descricdo Paradmetros de
Aspen Plus bloco operagéo
SRV ALY Vavula para a redugdo da
» ‘ Valve SRVALVOl pressio do syngas antes do P=15 bar
reformador
Bloco que simula um trocador
SRHEATOM ) T=800°C
Heater SRHEATO1 de calor para aguecimento do
P=15 bar
syngas antes do reformador
SRRSTCO Reator estequiométrico que
‘ simula o reator de reforma dos
' hid bonet T=800
idrocarbonetos: = °
_SRD2SYSR _SRDSSYSR RStoic SRRSTCO1
M CH4+ Hzo =CO+3 Hz APZI,O bar
=
' CH,;+2H,0=22CO+4H,
CHg+2H,0=2CO+5H,
SRPUMPOY SROZWATE 5 SRPUMPOL Simula o bombeamento de P=15 bar
um
P agua para a geragdo de vapor Eficiéncia=80%
Bloco que smua o
SRHEATOZ2 i i P=15 bar
Heater SRHEATO02 aquecimento da &gua e a sua
SROTSTES, T=600°C
transformacdo em vapor
Bloco que smula o
SRHEATOS i AP=0 bar
Heater SRHEATO3 resfriamento do syngas na
T=350°C

saida do reformador




Tabela A.11 — Descricdo dos blocos de operacfes unitérias da oxidagdo parcial do syngas.

Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operagéo
Bloco que representa uma
PO ALy va POVALVOL vdvula para a reducio da .
ve =30 bar
o JFons o | pressio do syngas antes do
reator de oxidacdo parcial
Bloco que ssmula um trocador
| PODTHEAT |
POHEAT de calor para aguecimento do T=1300°C
Heater POHEATO1
syngas antes da entrada no P=30 bar
reator de oxidac&o parcial
POCOMPO Bloco que smula um P=30 bar
@ Compr POCOMPO1 compressor centrifugo para Eficiéncia
compressao do oxigénio isentrépica=89%
Bloco que smula um trocador
[PoD2HEAT |
POHEATOZ Heat POHEATO? de calor para aguecimento do T=1300°C
er
oxigénio antes da entrada no P=30 bar
reator de oxidacdo parcial
POOZELEC 1
S Bloco que sma 0
Pum POPUMPO1 bombeamento de &gua para a
’ g . e b Eficiéncia=80%
e geracdo de vapor
Reator estequiométrico que
PORETCO
S simula o reator de oxidacdo
b = . .
arcial dos hidrocarbonetos: T=1300°
o Rstoic  PORSTCOL
- CH,+ 0,50, = CO+ 2 H, AP=0.5 bar
- CHy+2 0y 2CO + 2 Hy
CHsg+20,=2C0O+5H,0
Bloco que ssmula um trocador
| POD4HEAT |
POHEATOE Heat POHEATO4 de calor para resfriamento do T=350°C
er
syngas na saida do reator de AP=0 bar

oxidac&o parcial




Tabela A.12 — Descricdo dos blocos de operacfes unitérias da secdo de shift.

Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen Plus bloco operagéo
Bloco que representa uma
SHY ALY
vivula para a reducdo da
Valve SHVALVO01 . P=20 bar
pressio do syngas antes do
reator de equilibrio
Bloco que simula 0
P=22 bar
Pump SHPUMPO1 bombeamento de agua para a S
Eficiéncia=80%
geracdo de vapor
Bloco que smula um trocador
) T=350°C
. Heater SHHEATO1 (iie calor para aguecimento da P22 bar
&gua para a geragdo de vapor
‘ Bloco que simula um reator de
p N uilibrio para realizagdo da
w _ eq_ _ g % T=350°C
REquil SHREQUO1 primeira etapa da reacdo de
P=20 bar
deslocamento:
CO+ Hzo -> H2 + C02
Bloco que ssmula um trocador
de calor para resfriamento do T=200°C
kel ,' Heater =~ SHHEATO2 , ,
U syngas para ser introduzido no P=20 bar
segundo reator de equilibrio
ShReauoz a8 Bloco que simula um reator de
= uilibrio para redlizacdo da
w _ = P aQN T=200°C
REquil SHREQUO1 segunda etapa da reacdo de
P=20 bar

des ocamento:
CO+H,0O->H,+ CO,

Tabela A.13 — Descricao dos blocos de operagdes unitérias para a sintese de metanol.

Bloco Nome do Nome do Descricao Parametros de
Aspen bloco operacéo
Plus
MESPLTO1 Bloco que simula a separagéo
. dos fluxos (50% da vazdo de . )
Spliter ~ MESPLTO1 Split fraction=0,5

entrada para cada fluxo na

aida)




MEO3SYNG

MECOMPO1 Bloco que simula um P=90 bar
Compr MECOMPO1 compressor centrifugo para Eficiéncia
MEO1ELEC | . ) o
compressdo do syngas isentropica=89%
MED4SYNG
Bloco que simula um trocador
. ) T=250°C
o MEHEATO1 Heater = MEHEATOL de calor para resfriamento do
N nges P=90 b
Bloco que simula um reator de
MERGIBO1 equilibrio de Gibbs para
ME05SYNG MEQ1MEQH redizacdo da sintese de T=250°C
| MEOSSYNG | -
metanol: P=90 bar

CO+2H,= CH30OH
CO, + 3H, = CH;0H + H,O

MEO3HEAT Bloco que simula um trocador T=30°C
MEHEAT02 Heater MEHEATO02 de calor para resfriamento do
MEO1MEOH @ ME02MEOH o o AP=0 bar
metanol e gés
MEO3MEOH

MEFLSHO1 Simula a separagdo do fragdo
liquida de metanol e os gases P=10 bar
MEOZMECH Flash2 MEFLSHO1 . .
ndo reagidos no reator de T=30°C
sintese
MEOESYNG
MEVALV01 470 vl MEVALVOL Simula uma vévula redutora b e
ve ida=1,0 bar
= depresseo
MEOSSYNG
MESEPCO1

Solit fraction =0,95

. H»=0,95/C0O=0,95
extracdo do metanol do fluxo

MEOBSYNG Sep2 MESPECO1 o ~ H,0=0,95/N,=0,95
de gases residuais né&o

CH40(gas0s0)=0,95

(ME10SYNG)

Simula uma coluna para a

reagidos que s&o recirculados

ME10SYNG




ME11SYNG

] Split fraction
MESEPCO2 Bloco que simula um CH.O=1
separador simples  para
[MEOAMEOH|  sep  MESEPCO2 ) ) Outros
remocdo da fragdo de syngas
) componentes=0
contida no metanol
(MEOAMECH)
Bloco que simula um
MESMIX02 .
misturador de fluxos do
Mixer MESMIX02 syngas nhdo reagido e da AP=0 bar
_IE 11SYNG parcela de 50% dividido
inicialmente
Tabela A.14 — Condi¢des de operacdo para a producdo de DME.
Bloco Nome do Nome do Descricdo Parametros de
Aspen bloco operacao
Plus
DMO2SYNG
DMSPLTO1 [wo2s S| Bloco que simula a separagéo dos
< Spliter DMSPLTOL fluxos (50% da vazdo de entrada  Split fraction=0,5
para cada fluxo na saida)
DMSMIXO01
] Bloco que simula um misturador
Mixer ~ DMSMIX01 AP=0 bar
de fluxos
DMO3SYNG
DMCOMPO1 Bloco que simula um compressor P=60 bar
Compr DMCOMPO1 centrifugo para compressdo do Eficiéncia
DMO1ELEC | P %©-Pp P o
syngas i sentrépica=89%
DMO4SYNG
! Bloco que simula um trocador de T=260 °C
. DMHEATO1 Heater ~ DMHEATOL q _
@ calor pararesfriamento do syngas P=60 bar
DMRGIBO1 )
Bloco que smula um reator de
_ equilibio de  Gibbs para  T=260°C
RGibbs DMRGIB01 ) ’
realizacdo da sintese de DME: P=60 bar

DMOZHEAT

4 H,+ 2 CO = CH30CH; + H,O




Bloco que simula um trocador de
DMO3HEAT

calor para resfriamento do DME T=5°C
DMHEATO2 Heater DMHEATO02 P
DMOZDME em fase gasosa e do syngas ndo AP=0 bar

reagido no processo de sintese

Bloco que simula um trocador de

1

DMO4HEAT
calor para resfriamento do DME T=-35°C
™ DMHEATS | eater DMHEAT03 P i
N em fase gasosa e do syngas ndo AP=0 bar
reagido no processo de sintese
|
DMO4DME
DMFLSHO01
Bloco que simula a separagdo do
fluxo de DME e os gases voléteis  AP=0 bar
MEO2MEQH Fas2 ~ DMFLSHOL OO >

residuais ndo reagidos do syngas T=-35°C
no processo de sintese

DMOEDME

DMVALVO1 27 Bloco que representa uma

DMO6SYNG (> >><_|{ DMossYNG | Valve DMVALV01 vavula para a reducdo da P=6 bar

presséo do fluxo

DMOSHEAT .
Bloco que simula um trocador de

PMHEATO4 Heater DMHEAT4  cador para aguecimento do T=607C
DMO7SYNG DMO8SYNG AP=0 bar
pworsiG [y ovossvne | syngas

Solit fraction =0,95

Bloco que simula uma coluna H,=0,95/C0=0,95

Sep2 DMSEPC01 paraaextracdo do DME do fluxo H,0=0,95/N,=0,95
de gasesresiduais CH,0(gaso0s0)=0,95
(DMO9SYNG)

DMO9SYNG




ANEXO B - CODIGOS DE CALCULO DESENVOLVIVIDOS

EM FORTRAN

Tabela B.1 — Defini¢éo dos paréametros de secagem do bagaco

Nome da variavel

Definicdo da variavel

H20IN

H20DRY

CONV

Compattr-Var Stream=DRO1BAGS Substream=NCPSD
Component=BAGASSE Attribute=PROXANAL Element=1

Block-Var Block=DRRSTCO01 Variable=COMPATT Sentence=COMP-ATTR
ID1=NCPSD ID2=BAGASSE ID3=PROXANAL Element=1

Block-Var Block=DRRSTCO1 Variable=CONV Sentence=CONV ID1=1

Bloco de execucdo de calculo no Fortran

H20DRY =10.0

CONV = (H20IN - H20DRY) / (100 - H2ODRY)

Sequéncia de execucdo

Antes do bloco de operacdo

DRRSTCO1

Tabela B.2 — Definicéo dos parametros de secagem da palha

Nome da variavel

Definicao da variavel

H20ENT

H20SEC

CONVER

Compattr-Var Stream=DRO1TRAS Substream=NCPSD Component=TRASH
Attribute=PROXANAL Element=1

Block-Var Block=DRRSTCO1 Variable=COMPATT Sentence=COMP-ATTR
ID1=NCPSD ID2=TRASH ID3=PROXANAL Element=1

Block-Var Block=DRRSTCO01 Variable=CONV Sentence=CONV |D1=2

Bloco de execucéo de calculo no Fortran

H20SEC = 10.0

CONVER = (H20ENT - H20SEC) / (100 - H20SEC)

Sequéncia de execugdo

Antes do bloco de operacdo

DRRSTCO01




Tabela B.3 — Defini¢éo dos paréametros para a decomposi ¢do do bagago em seus constituintes

principais.

Nome da variavel

Definicdo da variavel

ULT

WATER

H20

ASH

CARB

H2

N2

CL2

SULF

o2

Compattr-Vec Stream=DR02BDRY Substream=NCPSD Component=BAGA SSE
Attribute=ULTANAL

Compattr-Var Stream=DR02BDRY Substream=NCPSD Component=BAGASSE
Attribute=PROXANAL Element=1

Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-YIELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=H20 ID2=MIXED

Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=ASH ID2=NCPSD

Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD ID1=C
ID2=CIPSD

Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-YIELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=H2 ID2=MIXED

Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-YIELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=N2 ID2=MIXED

Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=CL2 ID2=MIXED

Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD ID1=S
ID2=MIXED

Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-YIELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=02 ID2=MIXED

Bloco de execucédo de calculo no Fortran

COMENTARIO: FACT ISTHE FACTOR TO CONVERT THE ULTIMATE ANALYSISTO A WET BASIS

FACT = (100 - WATER) / 100
H20 = WATER/ 100
ASH = ULT(1)/ 100 * FACT
CARB = ULT(2) / 100 * FACT
H2 = ULT(3) /100 * FACT
N2 = ULT(4) / 100 * FACT
CL2 =ULT(5)/ 100 * FACT
SULF=ULT(6)/ 100 * FACT
02=ULT(7)/100* FACT

Sequéncia de execu¢do

Antes do bloco de operacdo

TRRYIEO1




Tabela B.4 — Definicéo dos parametros para a decomposi¢éo da palha em seus constituintes

principais.

Nome da variavel Defini¢do da variavel

ULT Compattr-Vec Stream=DR02BDRY Substream=NCPSD Component=TRASH
Attribute=ULTANAL

WATER Compattr-Var Stream=DR02BDRY Substream=NCPSD Component=TRASH
Attribute=PROXANAL Element=1

H20 Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=H20 ID2=MIXED

ASH Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=ASH ID2=NCPSD

CARB Block-Var Block=TRRY IEQ1 Variable=MASS-YELD Sentence=MASS-YIELD ID1=C
ID2=CIPSD

H2 Block-Var Block=TRRYIEOQ1 Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=H2 ID2=MIXED

N2 Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=N2 ID2=MIXED

CL2 Block-Var Block=TRRYIEOL Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD
ID1=CL2 ID2=MIXED

SULF Block-Var Block=TRRY |EQ1 Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD ID1=S
ID2=MIXED

02 Block-Var Block=TRRYIEOQ1 Variable=MASS-Y|ELD Sentence=MASS-YIELD

ID1=02 ID2=MIXED

Bloco de execucdo de calculo no Fortran

COMENTARIO: FACT ISTHE FACTOR TO CONVERT THE ULTIMATE ANALYSISTO A WET BASIS.
FACT = (100 - WATER) / 100
H20 = WATER/ 100
ASH = ULT(1)/ 100 * FACT
CARB = ULT(2) / 100 * FACT
H2 = ULT(3)/ 100 * FACT
N2 = ULT(4) / 100 * FACT
CL2 =ULT(5)/ 100 * FACT
SULF=ULT(6)/ 100 * FACT
02=ULT(7)/100* FACT

Sequéncia de execu¢do

Antesdo bloco deoperacdo  TRRYIEO1




Tabela B.5 — Remocéo do CO,

Este bloco descreve a separagdo de CO, no bloco USER2. O cédigo do programa em
Fortran mostrado neste anexo foi extraido de Couling et al. (2011) e implementado no Fortran
para a realizacdo do calculo do percentual de separacdo de CO, do fluxo gasoso em
membranas. Criou-se um bloco no Aspen Plus chamando USER2 e implementou-se este
codigo. Os resultados foram usados na tese para se determinar a eficiéncia de CO;, no

processo de membranas.

Funcdo CO2_poly(mu,Do,Di,L,N,comp,T,Pf,uf,vswp,p,perm, xf,yswp)

%Separacao multicomponente de CO, em membranas

%Entradas:

% mu € a viscosidade do gas (Pa-s)

% Do didmetro externo da membrana (m)

% Di didmetro interno da membrana (m)

% L comprimento axial maximo da membrana (m)
% N Numero de fibras da membrana

% comp € 0 nimero de componentes do gas

% T é atemperatura do gas na membrana (K)

% Pf € a pressio de entrada do gas (Pa)

% uf é avazdo molar de entrada do gas (kmol/s)

% vswp € o fluxo molar retido na membrana (kmol/s)
% p € apressdo do permeado (Pa)

% perm é a permeabilidade de cada componente (kmol/m-s-Pa)

% xf € acomposi¢cdo do fluxo de alimentacéo (fracdo molar) [yH20 yH2 yCO2 yN2]

% yswp é a composi¢ao do gés retida nas membranas (-)

J=perm/(Do - Di); % permeancia, kmol/m"2-s-Pa

h=3; % h = indice de CO2

rec = 0; % recuperacdo inicia da difusividade méxima das espécies
purity = 1; % inicializando a pureza da méxima difusividade das espécies
R =8.314, % Constante universal dos gases, Jmol-K

%l nicializando o indice de contagem, ou sgja, do looping
i=1;




%inicializando o comprimento, fluxo molar de permeado e vaz&o molar de fluxo retido na
%membrana
len(i,1) = 0;

v(i) = vswp; % Vv € 0 que é permeado, u é o que fica retido namembrana

%composi¢do permeada sobre a superficie total da membrana

xi(1,:) = xf; % Xi s80 as fragdes molares de componentes retidos
P(i) = Pf; % P is é apressdo de retencdo
lambda = p/P,

%Criacdo de uma estimativainicial parafracdo molar de componentes permeados baseado
%nas permeabilidades relativas de cada espécies (4 componentes. H2//CO2/N2/H20)

if J(1)/J(3) >=50
y0=[1000];
elseif J(1)/3(3) <= 0.02
y0=[0010];
else
y0=[0.500.50];
end
options = optimset('Tol Fun',10"-10, Tol X',10"-10);

%Cal culo dafrac&o molar de permeado e da pureza do permeado no primeiro elemento da
%membrana

[yi(1,:), fval] = fsolve(@nle,y0,options);

purity(1) = yi(end,h)/(1-yi(end,1));

function f = nle(y)
%A juste das equagdes para se calcular afragdo molar dos componentes permeados sobre
toda %a membrana. Essas equagdes foram extraidas da literatura de Chowdhury, M.H.; Feng,
X.; %Douglas, P.; Croiset. E. A new numerical approach for a detailed multicomponent gas
%separation membrane model and Aspen Plus simulation. Chemical Engineering &
%Technology, 28(7), 2005.

f(1) =y(D) - (J(2D) * xi(i,1) * sum(y./J))/(1 - lambda + lambda* J(1) * sum(y./J));

f(2) =y(2) - (J2) * xi(i,2) * sum(y./J))/(1 - lambda + lambda* J(2) * sum(y./J));




f(3) = y(3) - (I(3) * xi(i,3) * sum(y./J))/(1 - lambda + lambda* J(3) * sum(y./J));
% f(4) =y(4) - (I4) * xi(i,4) * sum(y./J))/(1 - lambda + lambda* J(4) * sum(y./J));
f(4)=1-y(2) - y(2) - y(3) - y(4);
end

% Calculo da vazédo molar e no primeiro ponto
u = uf;
flux(1,1) = J3)* (PF*xf(3) - p*yi(3));

function M = mass(z,v)
%M atriz méssica das equagdes mostradas acima
M=[100000;

v(2)/v(1) 10000;
v(3)/v(1)01000;
v(4)/v(1)00100;
01111¢0;
000001];

end

function dfdz = dae(z,v)
%sistema de membrana; 6 variaveis sdo u, x1 (yH20), x2 (yH2),
%x3(yCO2), x4 (yN2), and P (pressdo do permeado)

dudz = -pi*Do*N* sum(J.*(v(6)*Vv(2:5) - p*vi(i,:)"));

dx1dz = -( pi*Do*N*J(1) * (v(6)*Vv(2) - p*vi(i,1)) )/v(D);

dx2dz = -( pi*Do*N*J(2) * (v(6)*V(3) - p*yi(i,2)) )/v(1);

dx3dz = -( pi*Do*N*J(3) * (v(6)*v(4) - p*yi(i,3)) )/v(1);

%dx4dz = -( pi*Do*N*J(4) * (v(6)*Vv(5) - p*vi(i,4)) )/v(D);

dx4dz = 0;

dPdz = - 128*R*T*mu* (uf - v(1))/(pi* Di*4* N*v(6));

%dPdz = 0;

dfdz = [dudz; dx1dz; dx2dz; dx3dz; dx4dz; dPdz];
end
% b0 é aestimativainicia parau, Xi e P. Vec é o operador vetor parafazer aresolugdo para
%todos os pontos ao longo do comprimento L. Baseado no método da solugéo de




Chowdhury, %é preciso melhorar o refinamento do célculo discretizando as iteragdes.

b0 = [u; xf(1); xf(2); xf(3); xf(4); PJ;

options = odeset('Mass,@mass, M StateDep','strong’,' M assSingul ar','no’);
[z vec] = odel5s(@dag,[0 L], b0, options);

b(1,:) = vec(1,);

len(i+1,1) = z(2);

I =i+1;

theta= v/uf; % Estégio de corte (erro relativo o programa converge até este ponto)

% Depois da primeiraiteracao, o critério de parada, critérios. comprimento do reator
%(L)/alcance do diferencial de pressdo (baixo para essas consideracdes)/a cance da pureza

%desej ada das espécies difundidas/al cance da recuperacéo desejada das espécies difundidas

ybulk = zeros(i,comp);
while ( ((L-len(i)) > 10"-2) & & (P(i-1)* xi(end,h)-p*yi(end,h)) > 1000 & & purity(i-1) > 0.95
& & rec(i-1) < 0.9265)
%Update u, xi, P
u(i,1) = vec(2,1);
v(i,1) = uf - u(i,1) + vswp;
theta = v/uf;
xi(i,:) = vec(2,2:5);
P(i,1) = vec(2,6);
lambda = p/P(i,1);
y0 =yi(i-1,);
options = optimset('Tol Fun',10"-10, Tol X',10"-10);

%Resolva para as fracbes molares do permeado no proximo ponto da secdo das
membranas

[yi(i,:), fval] = fsolve(@nle,y0,options);

flux(i,1) = J(3)* (b(i-1,6)*b(i-1,3) - p*vi(i,3));

% Verificagéo do contelido da concentracdo de permeado usando o balango de massa

%(verificagdo do balango se os cél cul os efetuados estéo corretos)




for k = 1:comp

if (v(1)==0) % if no sweep gas

ybulk(1,)) =vyi(1,:);
ybulk(i,k) = (uf*xf(Kk) - u(end).*xi(end,k))/v(end);

%Correct for numerical noise

if (ybulk(i,k) >= 1| ybulk(i,k) < 0)
ybulk(i,:) = ybulk(i-1,:);
break

end

if youlk(1,k) >=1
ybulk(1,:) = ybulk(2,:);
end

else
ybulk(:,K) = (uf*xf(k)*ones(i,1) + vswp* yswp(k)*ones(i,1) - u.*xi(:,k))./v;
end
end
% célculo do fluxo molar das espécies difundidas no permeado

F_perm = ybulk(end,:)*v(end);

% Calculo darecuperacédo (deve ser usado como um critério de parada daintegracéo)
rec(i) = 1 - xi(end,h)* u(end)/(xf(h)* uf);

% Calculo da pureza em base seca (outro critério de parada)
purity(i) = ybulk(end,h)/(1-ybulk(end,1));
options = odeset('Mass,@mass,'M StateDep','strong’,'MassSingul ar','no’);
b0 = b(i-1,3);
[z vec] = odel5s(@dag,[len(i) L], b0, options);
[mn] = size(vec);
ifm>2
b(i,:) = vec(2,’);
len(i+1) = z(2);




else
break

end

i=i+1;

end

Valores de entrada da simulacao

Parametros de entrada da simulacéo Vaor Unidade
Comprimento maximo do reator de membranas 60 m
Presséo de entrada 50 bar
Temperatura de entrada ~680 °C
Pressdo do permeado 1,05 bar
Diametro externo da membrana 2,00E-04 m
Diametro interno da membrana 8,00E-05 m
Viscosidade do gés naentrada 2,00E-05 Pas
NuUmero de fibras da membrana 1,00E+8 -
NUmero de componentes 4 (H2/H,O/NL/COy)




ANEXO C - EQUACIONAMENTO PARA DETERMINACAO
DO EQUILIBRIO QUIMICO DO GASEIFICADOR

O PCI em base méssica (MJkg) do syngas produzido € dado pela Equacéo C.1.

PClsypng = 119,950xy, + 10,112x¢0 + 50,016x¢y, + 50,989xc,p, + c)
+50,387x¢,n, +31,321xc,u, +47,523x¢, 1,

Considerando que o gaseificador esteja em regime permanente, o balanco de massa do
volume de controle do gaseificador é apresentado nas Equactes C.2—C.5, conforme cal culado
por Ghassemi e Shahsavan-Markadeh (2014); Kuo et al. (2014); Melgar et al. (2007) e
Schuster et al. (2001).

dm n m
it~ £ ,~

dmeoe

=0 (C.3)

n
Myt = Z m; (C4)
i=1

dmi -
W = Z M; reacao j (C5)
=1

Onde m é a massa do componente e t o tempo. No estado total de equilibrio
termoquimico a energialivre de Gibbs do sistema é igual a zero. Para o volume de controle do
gaseificador, a energia livre de Gibbs dos produtos pode ser calculada de acordo com as

Equacdes C.6 e C.7, sujeita ao balanco das espécies quimicas envolvidas.

N
6= m (C6)
i=1



c

P
G = Z GOnf + 2 Z Ging  (C.7)

j=1 j=S+11=1

Onde G € a energialivre de Gibbs do sistema, n e u s80 respectivamente o niUmero de
moles da espécie quimica i, e os potenciais quimicos da substéncia quimica i. O balanco
atébmico pode ser expresso de acordo com a Equagdo C.8, e o potencia quimicos das
substancias € definido de acordo com a Equacdo C.9. Onde ax € 0 nimero de a&omos do
elemento k nareagdo, P, T, R e ny S0 respectivamente a pressao, a temperatura, a constante

universal dos gases e 0 nUmero total de moles.

s c P
ay = Z myenf + Z Z myn;  k=123,..,E (C8)
=1

j=S+11=1

i = (g—g) (C.9

T,P,njﬂ

Os potenciais quimicos podem ser calculados de acordo com a Equacéo C.10, para a
fase gasosa (i=1,2,3,...,NG), e para a fase condensada (i=NG+1,...,.NS). Em relacdo as
variaveis NG é o nimero de espécies gasosas € NS é o nimero de espécies totais participantes
da reacdo. O simbolo “°” sobrescrito significa que essas propriedades devem estar nas
condices padrdes, ou seja, resultando na energia de Gibbs de formag&o das espécies (4G) a

uma dada temperatura, que pode ser calculada através da Equagéo C.11:

o n; P .
U; + RT In 4+ RT In— i=123,..,NG
p=1" Ntot P (C.10)

o

u; i=NG+1,..,NS

Na Equagio 4.26 AH" e AS° sdo respectivamente as ental pias e entropias de formag&o a

uma dada temperatura.

AG° = AH"—TAS® (C.11)



Quando a composicdo das espécies quimicas estd em equilibrio quimico e de fases, a
energia livre de Gibbs do sistema é minima (Equacdo C.12). Portanto, os modelos
estequiométricos fazem o gjuste dos parédmetros sob a condicéo restrita de satisfagdo do
balango atémico. Para a resolucéo da Equacéo C.12, deve-se fazer uma otimizacéo para se
encontrar o ponto de minimo. Em problemas de otimizacdo, o0 método dos multiplicadores de
Lagrange permite encontrar extremos (méximos e minimos) de uma fun¢do de uma ou mais
varidveis suscetivels a uma ou mais restrigdes especificadas.

O método dos Multiplicadores de Lagrange converte problemas de minimizagdo com
restricdes, em problemas sem restricdo, através da insercdo de um novo parametro,
denominado multiplicador de Lagrange (1), conforme mostrado na Equagéo C.13. A Equagéo
C.14 mostra que o0 nimero de moles total é igual ao somatdrio do nimero de moles de cada

componente na reagao.
NS

Z a;n;—bY =0 (C.12)

i=1

NE
u; + Z ljaﬁ =0 (013)
j=1

NS

Nior = Z n; (C.14)

i=1

Nas equagles anteriores a;; € bj0 s80 respectivamente 0 nimero de &omos do elemento |
nas espécies i, e 0 nUmero de moles do elemento j na reagdo. NE € o nimero total de
elementos e 1 € o multiplicador de Lagrange. De acordo com a primeiralei datermodinamica,
0 balanco de energia entre 0s reagentes e o0s produtos é calculado de acordo com as Equactes
C.15-C.17:

Z Hg + Qreac = z Hp (C.15)

ent sai

Z Hp + Qreac = Hbio + Har + Hvapor (C.16)

ent



Z HP = Hsyng + Hiinzas + Hvapor (C.17)
sai

Onde Y., Hr € X.oq Hp S30 respectivamente as taxas de variagio das entalpias dos
reagentes e dos produtos. Considera-se que todos os componentes que entram na Equacéo
4.30 estdo a 25 °C, e os produtos formados estéo na temperatura de gaseificacdo. A variavel
Q,eqc € ataxa de variagio do calor de reacdo. Nas Equacbes C.16 e C.17 as varéveis H,;,,

Harl Hvapor’ H

syng:» H_inzas S0 respectivamente o calor de formag&o da biomassa, ar, vapor,

syngas e cinzas. Assumindo o comportamento de gas ideal, as entalpias sdo dependentes da
temperatura e podem ser calculadas por meio da entalpia de cada espécie a uma dada

temperatura, conforme mostrado na Equacédo C.18:

. Tq (C.18)
R.P 298

R,P

Onde hy 595 € cp; S30 respectivamente as entalpias de formagéo das espécies quimicas i
e os calores especificos. As propriedades termodinamicas das espécies quimicas em fungdo da
temperatura podem ser determinadas por polindmios conforme mostrado em Cengel e Boles,
2014; Moran e Shapiro, 2007. A entalpia de formacdo da biomassa (E}’,bio) € dada pela
Equacéo C.19:

Rbio = PClyio + ) 1Y (C.19)
k

Onde E}’Jk € aentalpia de formacéo do produto k quando ocorre combust&o da biomassa.
O vaor do PCI da biomassa torrefeita (PCl,;,) que entra do gaseificador depois do processo
de torrefacdo € conhecido, e pode ser determinado através da composicdo de carbono,

hidrogénio, oxigénio, nitrogénio, enxofre, cinzas e unidade da biomassa torrefeita.



ANEXO D - DESCRICAO DOS BLOCOS DE OPERACOES
UNITARIAS E DOS FLUXOS DOS PROCESSOS DE LIMPEZA
DO SYNGAS

D.1 MDEA

O fluxo de gas produzido na gaseificacdo (GSOLSYRW) entra em um ciclone
(WCCYCLO01), que remove as particulas solidas com tamanhos de até 5 um de didmetro por
meio de acdo de forgas centrifugas, o qual possui uma elevada eficiéncia separagdo das
particulas (80%) e baixa perda de carga (AP=0,10 bar). Os principais parametros de clculo e
desempenho do ciclone foram extraidos e Cooper e Alley (2010).

Como o syngas produzido na gaseificacdo LFC va possuir uma temperatura que varia
de 550 a 652°C (dependo do cenério e da vazéo de vapor) deve ser feito o aproveitamento da
energia térmica do mesmo para a geragcdo de vapor de média pressdo, por isso ele segue para o
trocador de calor (WCHETS01). A bomba (WCPUMPQO1) bombeia H,O (WCO2WATE) a 22
bar e 25 °C para o trocador de calor em fluxo contra-corrente com 0s gases de entrada, os
quais seem no fluxo WC02SYCL a 130 °C, que é a temperatura minima para ndo haver
condensacéo dos alcatrbes e entupimento da tubulagdo (Francois et al., 2013). O fluxo
WCO1ELEC representa a energia elétrica necessaria para o acionamento da bomba. Além
disso, o processo foi otimizado de forma a se obter a maxima vazéo de vapor possivel para
cada cenério descrito, a fim de maximizar a gerac@o de energia el étrica posteriormente.

Os gases entram em um separador de componentes (WCSEPCO01) que representa o
lavador de gases do tipo Venturi, que possui uma perda de carga maior do que os lavadores
convencionais. A bomba (WCPUMP02) bombeia H,O (WCO4WATE) para aspersdo no
lavador e remoc&o das substancias soltveis em H,O (particulas restantes, acatrbes, dcalis e
NHs). O fluxo WCO2ELEC representa 0 consumo de energia para o acionamento da bomba
do lavador. A taxade circulagcdo de H,O do lavador é gjustada paraumarelacdo Q./Qg igua a
2, 0uU sgja, para cada m® de gas sujo utiliza-se 2,0 litros de H,O pulverizada no lavador. O
efluente liquido formado € representado pelo fluxo WCOIWASW, e o mesmo deve ser
encaminhado para uma estacdo de tratamento de efluentes liquidos (n& mostrado na Figura
4.14). Considera-se que a perda de carga (AP) do lavadag igua 0,5 bar. Os parametros de
calculo e desempenho do lavador de gases também foram efetuados de acordo com os dados

reportados em Cooper e Alley (2010).



Os gases na saida do lavador (WC03SY CL) devem ser comprimidos para a captura dos
gases acidos. Todos os condensados devemn ser extraidos do fluxo WC03SYCL, antes do
mesmo entrar no compressor (WCCOMPO1). O fluxo de gés resfriado é comprimido até 28,0
bar (NREL, 2009) na saida, em um compressor centrifugo de mdaltiplos estagios com
eficiénciaisentropica de 89% (Reyes Valle et al., 2013). A pressdo de descarga de 28,0 bar é
requerida para os processos de separagdo dos gases acidos do fluxo gasoso posteriormente,
conforme mostrado na Figura4.14 (NREL, 2009).

Considera-se a utilizagdo de MDEA como amina (amina terciaria), porque ela possui
uma elevada seletividade de remocéo de H,S/CO,, aém disso, ela € uma amina muito estavel
em relacdo a degradacdo quimica, sendo que ela é a menos corrosiva, dentre todas as aminas
primérias, secundérias e tercidrias. O diagrama de fluxos do processo de remogdo de gases
acidos através das aminas possui um absorvedor, onde 0 syngas contendo os gases &cidos é
introduzido, e um regenerador ou stripper onde ocorre a regeneracdo do solvente rico. No
stripper ocorre a separagao do H,S e do CO,, conforme mostrado na Figura4.14 (Woolcock e
Brown, 2013; Korens et al., 2002).

O reaquecedor fornece o calor para a regeneracdo do solvente. Todavia, esta € a
descricdo simplificada do processo, 0 qual pode apresentar diversas variagdes dependendo do
fornecedor. que pode empregar diferentes vazdes de entrada do syngas, pressoes,
temperaturas, tipos de solventes, formas de reaquecimento, etc. Como a concentragdo de CO;
no syngas € sempre maior do que a de H,S, o CO, deve ser separado antes do H,S para
promover 0 aumento da concentracdo de H,S no fluxo de gases acidos separado no
regenerador. Os processos de separacdo atraves das aminas possuem baixos consumos de
eletricidade, em relacBo aos solventes fisicos (processos Rectisol e Selexol), porém os
processos de aminas possuem atos consumos de energia térmica em forma de vapor para a
regeneracdo das aminas no reaquecedor (Padurean et al., 2012; Cormos, 2012; Li e Fan, 2008;
Kanniche e Bouallou, 2007; Carpentieri et al., 2005).

O absorvedor para remocdo dos gases &cidos sera representada por um separador de
componentes (WCSEPCO02). Os gases devem entrar a 35 °C (Giuffrida et al., 2013), portanto
antes de entrar no separador, 0s gases passam por um trocador de calor (WCHEATO1),
porque a compressdo dos gases ndo € adiabatica, e dessa forma, a temperatura do fluxo de
saida (WC04SYCL) da compressdao aumenta. O fluxo de calor WCO1HEAT representa a
energiatérmica gue é dissipada no trocador de calor (WCHEATOL).

Os fluxos de reposicdo de H,O (WCOSWATE) e de MDEA (WCO1MDEA) séo
introduzidos na bomba (WCPUMPO03) através do misturador de fluxos (WCSMIX01) e sdo
bombeados para o absorvedor (WCSEPC02). O fluxo WCO4ELEC representa 0 consumo de



energia el étrica da bomba. O absorvedor operaa 35 °C e 28 bar, e nele ocorre a separacdo dos
fluxos de syngas limpo (WC06SY CL) e o fluxo de MDEA enriquecida (WCO1RICH) com
CO,, H,S e H,O. A taxa de separagdo foi calculada conforme estipulado na Figura 4.13.,
baseado nos dados reportados por NREL (2009). O fluxo de MDEA enriquecida
(WCO1RICH) passa por uma vavula redutora de presséo (WCVALVO01) para reducdo do
valor de sua pressdo, de 28 bar para 2 bar (que é a pressdo de entrada do regenerador). Em
seguida, o fluxo de MDEA rica (WCO02RICH) entra no trocador de calor (WCHEATO02) onde
ocorre o aquecimento do fluxo WCO1RICH até 180 °C, com aintroducéo de energia térmica
(WCO2HEAT).

O fluxo de MDEA aquecido (WCO3RICH) e carregado com as espécies CO,, H,S e
H,O segue para o trocador de calor de fluxo cruzado (WCHETS01), cuja configuracdo foi
especificar uma temperatura de saida de 110 °C (NREL, 2006) do fluxo de MDEA rica
(WCO4RICH). Neste equipamento ocorre o reaquecimento do fluxo de MDEA pobre
(WCO2LEAN) que estéd saindo do regenerador (WCSEPCO03), bem como a reducédo da
temperatura do fluxo de MDEA rica (WCO04RICH) até 110 °C, que é atemperatura de entrada
requerida pelo regenerador (WCSEPCO03). O regenerador também foi modelado como um
separador de componentes. No regenerador (WCSEPCO03) as espécies H,S, CO, e H,O sdo
separadas no fluxo de gases acidos (WCO1ACGS) e o fluxo de MDEA pobre (WCO1LEAN),
gue é isento de espécies contaminantes deve ser regenerado no trocador de calor
(WCHEATO5).

Em seguida, o fluxo de MDEA pobre (WCO3LEN) passa por um trocador de calor
(WCHEATO03), cuja configuragdo no Aspen Plus™ foi especificada para que a fracdo de
vapor do fluxo de saida (WCO4LEAN) do trocador de calor (WCHEATO03) sgjaigua a zero.
Dessa forma, no fluxo WCO4LEAN s0 vai existir MDEA em forma liquida, ja que este fluxo
€ bombeado pela bomba WCPUMPO4 até se atingir novamente a pressao de entrada requerida
pelo absorvedor (28 bar). Portanto, no fluxo de saida da bomba (WCO5LEAN) s6 existe
MDEA liquida pressurizada a 28 bar, depois esse fluxo passa por um trocador de calor
(WCO4HEAT) para o guste da temperatura de entrada requerida pelo absorvedor, que € igual
a35 °C.

O gases acidos (WCO1ACGS) entram em um condensador (WCSEPC04) modelado
como um separador de componentes simples, que separa o CO, (WC01CO2) do H,S/H,O
(WCO01H2S). O fluxo de H,S (WCO1H2S) é enviado para uma planta de oxidacdo do H,S
com O, para a formagdo de SO, (n& mostrada na Figura 4.14), cujo diagrama de fluxos no
Aspen Plus™ serd descrito posteriormente. O fluxo WC01CO2 é enviado para a chaminé e
emitido para a atmosfera.



D.2 Rectisol

A configuragdo deste sistema é semelhante a mostrada anteriormente, portanto os gases
na saida do lavador (WCO03SY CL) também devem ser comprimidos para a captura dos gases
acidos, porém a pressao de compressdo deve ser igual a 40 bar em um compressor com 89%
de eficiéncia. A pressdo de descarga de 40 bar é requerida pelo processo Rectisol para
remocao dos gases é&cidos (Babu et al., 2015; Sun e Smith, 2013).

O syngas deve entrar no sistema Rectisol a—-35 °C (Koytsoumpa et al., 2015), portanto
antes de entrar no separador, o fluxo de syngas da saida do compressor (WC04SY CL) deve
passar por um trocador de calor (WCHEATOL). O fluxo WCOIHEAT simboliza o calor
dissipado no trocador de calor. A remogdo dos gases &cidos (CO;, e H,S) sera realizada por
guatro separadores de componentes (WCSEPC02, WCSEPC03, WCSEPC04 e WCSEPCO05)
ligados em série, sendo que dois separadores simulam os absorvedores e os outros dois
separadores simulam os regeneradores. No primeiro separador de componentes (WCSEPC02)
gue representa o0 absorvedor de gases acidos (C1) entram os fluxos de syngas refrigerado
(WCO05SYCL), metanol refrigerado (WCO2MEOH) e o fluxo de syngas reciclado do
regenerador de solvente (WC12RECY). O fluxo WC06SY CL contém o syngas limpo extraido
no absorvedor de gases acidos (WCSEPCO02).

O fluxo WCO1ACGS sera composto por uma parcela de syngas ndo extraido no
absorvedor e pelos gases &cidos, o qual entra em uma vavula redutora de presséo
(WCVALVO01) para diminuicdo da presséo de saida (WC02ACGS) para 3,0 bar. O fluxo
WCO02ACGS entra em um trocador de calor (WCHEATO03) para elevacdo do valor da
temperatura de -35 °C para -28 °C. No concentrador de H,S (C2) constituido pelo bloco
WCSEPCO03 entram os fluxos de syngas acido (WCO3ACGS) e o fluxo de syngas &cido
reciclado (WCO4RECY). Neste bloco € extraido o fluxo WC01CO2, que representa o CO,
separado no concentrador de H,S, ja que durante a absorc¢éo, o metanol rico em gases acidos é
acumulado para 0 aumento da concentragdo de H,S para posterior separacéo, contudo como o
CO, é o componente mais volétil, ele é obtido quase puro no fluxo WC01CO2 separado
(concentracéo de CO, igual a 99%).

O fluxo WCO4ACGS contendo syngas e gases &cidos € extraido no concentrador de
gases écidos (WCSEPCO03), o qual passa por uma vavula redutora de presséo (WCVALV02)
com 0 objetivo de diminuir a pressdo para 2,0 bar, e por um trocador de calor (WCHEATO04),



que possui a finalidade de reduzir a temperatura do fluxo WCO6ACGS para -45 °C. O
separador simples WCSEPCO06 incluido no diagrama de fluxos tem como objetivo a divisdo
da corrente WCO6ACGS em duas novas correntes, a corrente WC0O7ACGS que é enviada ao
stripper de CO, (WCSEPCO04) e a corrente WCO1RECY que entra no looping da reciclagem
de syngas acido. O fluxo WCO1RECY entra em um trocador de calor (WCHEATO5), que é
fixado para que na saida do fluxo WCO2RECY sO exista vapor, ou sgja, 0 bloco deve ser
gjustado para que a fragdo de vapor sgjaigual a 1,0 no fluxo de saida (WCO2RECY), de tal
maneira que o software determina a temperatura de saida. O fluxo de syngas &cido reciclado
(WCO2RECY) € comprimido até 3,0 bar no compressor WCCOMPO02, e a temperatura do
fluxo comprimido resultante (WCO3RECY) é gustada para -28 °C no fluxo de saida
(WCO4RECY), o qual € reintroduzido no separador concentrador de gases acidos C2
(WCSEPCO03).

O fluxo WCO7SYCL entra no stripper de CO, (C3), representado pelo bloco
WCSEPCO04, juntamente com um fluxo de N, (WCO1NZ2) e o fluxo de syngas acido reciclado
no processo (WCOBRECY). No stripper de CO, (WCSEPC04) sdo separados 0s gases
residuais do processo (WCO1TAIL), que sdo compostos basicamente por CO,, N, e vapores
residuais de metanol e H,S, além do syngas acido (WCOBACGS), que passa pela vavula
redutora de pressdo (WCVALVO03) para reducéo da pressdo de saida (WCO09ACGS) para 1,2
bar, e passa também pelo trocador de calor WCHEATOQ7, visando um aumento expressivo da
temperatura do fluxo WC10ACGS para 60 °C, que é a temperatura requerida na entrada do
regenerador de solvente (WCSEPCO05). O separador simples WCSEPCO7 divide o fluxo
WC10ACGS em dois novos fluxos: o fluxo WC11ACGS que € enviado ao regenerador de
solventes (C4) e o fluxo WCO5RECY que entra no looping da reciclagem de syngas acido. O
procedimento € analogo ao descrito anteriormente para o concentrador de H,S (C2), porém o
syngas acido (WCO6RECY) deve ser comprimido até 2,0 bar no compressor WCCOMPO3, e
resfriado até -45 °C no trocador de calor WCHEATO9, antes de ser reintroduzido no
separador WCSEPCO04.

O fluxo de syngas (WC11ACGS) rico em H,S segue para o regenerador de solvente
(C4), representado pelo bloco WCSEPCO05, onde finalmente ocorre a separacdo do fluxo de
H,S (WCO01H2S) no regenerador de solvente através de aguecimento direto com vapor
(WCO02STEA). O fluxo WCO9RECY representa 0 syngas limpo que € novamente reciclado
para o absorvedor de gases &cidos (WCSEPCO03), porém antes de entrar no absorvedor este
fluxo passa por um trocador de calor (WCHEAT10), que € fixado para que na saida do fluxo
WCI10RECY s0 exista vapor, ou sgja, 0 bloco deve ser gjustado para que a fracdo de vapor
sgaigua a 1,0 no fluxo WC10RECY, de tal maneira que o software calcula atemperatura de



saida. Logo em seguida, 0 syngas passa por um compressor (WCCOMPO4) para elevar a
pressdo de 1,2 bar até 40 bar no fluxo WC11RECY, e depois finamente passa por outro
trocador de calor (WCHEAT11) para reducdo da temperatura até -35 °C, que € a temperatura
reguerida na entrada do absorvedor de gases écidos (WCSEPC02).

Na saida do processo Rectisol o syngas limpo (WCO06SYCL) deve passar
obrigatoriamente por um trocador de calor (WCHEAT12) para seu aquecimento. Considera-se
gue a temperatura de saida do fluxo do syngas (WCO7SYCL) devera ser igua a 375 °C. O
fluxo de calor WC12HEAT representa a energia térmica necessaria para elevar a temperatura
do syngas de -35 °C até 375 °C. Os fluxos WC01CO2, WCO1TAIL e WCO1H2S séo reunidos
e introduzidos em um misturador de fluxos (WCSMIXO01) resultando em apenas um fluxo na
saida (WCO2TAIL) que é conduzido a unidade de oxidagdo do H,S, que ser4 mostrada

posteriormente.

D.3 Limpeza a quente

Considerase que a concentracdo de acatrbes presentes no fluxo de syngas
(GSO1SYRW) produzido na gaseificacdo de LA sera pequena, em virtude dos calculos de
equilibrio quimico realizado no Aspen Plus™ para temperaturas elevadas. Dessa maneira, a
remocao dos acatrbes sera realizado em um reator de equilibrio de Gibbs (DCRGIBOL1)
adiabético, que simula o cragueamento dos alcatrées em um filtro catalitico cilindrico de
reforma dos alcatrdes, o qual contém um tubo interno poroso preenchido com o catalisador,
neste caso se prevé a utilizacdo de dolomita, cuja formula molecular € CaMg(COs),.

A grande vantagem do cragueamento catalitico para remocdo dos alcatrfes é que ele
ndo requer aportes externos de energia para a quebra das moléculas de hidrocarbonetos, isso
aumenta o seu potencial de utilizagdo, porgque contribui para a reducdo dos custos associados a
operacdo em elevadas temperaturas. Por outro lado, os catalisadores ainda devem superar
alguns desafios tecnol égicos, tais como, a desativagcdo (envenenamento), a fragmentacéo e as
deposicdes de carbono. Considera-se que a eficiéncia de remocéo dos al catrfes para este caso
nesses casos atinge 100% (Xu et al., 2010), o consumo de dolomita deve ser igual a 0,04
KQdolomita/KObiomassa (Faaij €t al., 1997) e a perda de carga nesses tipos de equipamentos € igual
a0,6 bar (Prabhansu et al., 2015).

Logo em seguida, o fluxo de saida (DCO1SYCL) do reator DCRGIBO1 entra em um
separador para eliminacdo de cinzas e particulas. Considera-se que a remocado das particulas
serd feita em um separador de componentes (DCSEPCO1), que simula a filtracdo das
particulas em um filtro cer@mico poroso composto por alumina e carbeto de silicio (CSi).



Estes tipos de filtros sdo bastante eficientes, aém disso metais (ferro, niquel, cobalto, etc.)
podem ser incorporados nesses filtros para aumentar a atividade catalitica, e reduzir a
formacao de torta de filtro. Considera-se que a eficiéncia de remogéo das particulas nesse tipo
defiltro é igua a 99% (Woolcock e Brown, 2013), a perda de carga no fluxo de géas € de 1,2
bar (Rhyner, 2013). As cinzas sao separadas no fluxo DCO1ASH e o syngas isento de
particulas segue para o proximo bloco de operacdo unitéria.

Os processos de remocédo de dcalis, HCl, NH3; e compostos de enxofre operam na faixa
de temperatura entre 500-600 °C, portanto 0 syngas deve obrigatoriamente passar por um
trocador de calor (DCHETS01) para reducdo da sua temperatura, e 0 aproveitamento da
energia térmica do syngas para a geracdo de vapor de média pressdo. A bomba (DCPUMPOL)
bombeia H,O (DCO2WATE) a 22 bar e 25 °C para o trocador de calor em fluxo contra-
corrente com 0s gases de entrada, os quais saem no fluxo DCO3SYCL a 500 °C, que € a
temperatura de operacdo dos processos de remocéo de acalis, HCl, NH3 e H,S (Giuffrida et
al., 2013; Woolcock e Brown, 2013; Aravind e de Jong, 2012; Giuffrida et al., 2010). O fluxo
DCOLELEC representa a energia elétrica necessaria para 0 acionamento da bomba. Além
disso, o processo foi otimizado de forma a se obter a maxima vazéo de vapor possivel para
cada cenério descrito, afim de maximizar a geracao de energia el étrica posteriormente.

Os gases entram em um separador de componentes (DCSEPCO02), que simula a remocéo
dos dcalis, HCl e NH3 em um filtro cilindrico poroso composto por carvéo ativado suportado
com 0s sorventes utilizados para a adsor¢éo: dolomita (CaMg(COs),), carbonato de sodio
(N&COs) e limonita (Fe;OsNH20). Essa combinacdo no filtro de carvéo ativado promove a
decomposi¢cdo da NH3; em H; e N, e atransformacgéo do HCI em NaCl, CO,, H,0O. O filtro de
carvao ativado possui uma area superficial maior e uma elevada porosidade, 0 que permite um
melhor contato entre 0 syngas e os sorventes internos. Considera-se que a eficiéncia na
remocdo e decomposicéo da NH3 € igual a 97% (Tsubouchi et al., 2007; Tsubouchi et al.,
2005) e a eficiéncia de remocdo e transformagdo do HCl em NaCl, H,O e CO, € igua a 99%
(Dou et al., 2012; Newby et al., 2001). A perda de carga no filtro éigua a 0,9 bar (Newby et
al., 2001). O fluxo DCO1IMPU representa as impurezas do syngas que sdo adsorvidas no
filtro poroso, e o fluxo DCO4SYCL representa 0 syngas que entra no proximo bloco de
operacao unitéria.

A pressdo de operacdo € proxima da pressdo de entrada do syngas, o que é suficiente
para fluidizar os Oxidos sorventes no reator de dessulfurizagdo, onde o H,S é removido.
Considera-se que a o fluxo DCO4SYCL entra no reator de dessulfurizagdo, o qual sera
simulado como sendo um reator estequiométrico (DCRSTCO01) que opera 500°C com uma
perda de carga igual AP=3,0%, além disso, considera-se que ataxa de reagéo de conversdo do



H.S com o sorvente ZnO seraigua a99% (Giuffridaet al., 2010). O reator recebe a reposicao
de sorvente (ZnO) através do fluxo DCO1ZNO. O fluxo de saida (DCO5SYCL) do reator
estequiométrico (DCRSTCO01) contendo os componentes do syngas, além do ZnS e H,0
formados é encaminhado para outro reator estequiométrico (DCRSTCO02) que simula a
regeneracdo de sorvente. Considera-se a introducéo de O, (DC020XYG) no reator de
regeneracdo (DCRSTCO02), o qual € comprimido pelo compressor DCCOM PO1.

Considera-se que essa reagdo € exotérmica e a temperatura de regeneragdo do fluxo
DCO06SY CL na saida do reator DCRSTCO02 € igual a 750 °C (Giuffrida et al., 2010). O fluxo
DCO6SYCL contendo os componentes do syngas, além dos produtos formados na
regeneracdo (ZnO e SO,) segue para um ciclone (DCCY CLO01), que redliza a separagcao do
sorvente regenerado (DC02ZNO), fazendo o retorno desse fluxo para o reator estequiométrico
DCRSTCO1. O outro fluxo na saida do ciclone (DCO7SYCL) segue para 0 separador de
componentes DCSEPCO04, que realiza a separacdo do SO, (DC01S02), o qua é enviado a
uma chaminé e liberado para a atmosfera, ja o fluxo DCO8SY CL que representa 0 syngas
isento de H,S segue para a unidade de remogéo de CO,. Nesse caso hdo € preciso instalar uma
unidade de oxidacdo do H,S, porque ao final do processo 0 H,S presente no syngas €
obrigatoriamente convertido em SO..

Considera-se que o0 syngas (DC08SY CL) entra em um compressor (DCCOMPO2) que
ira comprimir o syngas até a 50,0 bar na saida (DC09SY CL). O fluxo DCO3ELEC representa
0 consumo de eletricidade do compressor. O fluxo DCO9SY CL segue para um trocador de
calor (DCHETS02) para o gjuste da temperatura do syngas na saida (DC10SY CL) em 210 °C,
que é a temperatura requerida pelo processo de remocdo por membranas. Nesse bloco de
unidade sera feito o aproveitamento da energia térmica do syngas para a geracéo de vapor de
meédia pressdo (22 bar). A bomba (DCPUMP02) bombeia H,O (DCO4WATE) a 22 bar para o
trocador de calor em fluxo contra-corrente com os gases de entrada, os quais saem no fluxo
DC10SYCL a 210 °C, que é atemperatura de operacdo das membranas poliméricas. A bomba
DCPUM P02 consome energia el étrica, representada pelo fluxo DCO4ELEC.

O fluxo DC10SY CL segue para 0 bloco de modelo do usuario (DCUSERO1), que foi
desenvolvido em Fortran com as equages extraidas de Couling et al. (2011) para 0 processo
de remocéo de CO; através de membranas. O fluxo de CO, extraido (DC01CO2) € enviado a
chaminé para emissdo na atmosfera. O syngas (DC11SYCL) depois de passar pelo bloco
DCUSERO0L1 passa pelo trocador de calor DCHEATOL para agquecimento até 375 °C, saindo
no fluxo DC12SYCL.



ANEXO E - GASEIFICACAO EM LEITO FLUIDIZADO CIRCULANTE (LFC)

Tabela E.1 — Condi¢des para a gaseificacdo da biomassatorrefeita em LFC com oxigénio e vapor (SB=0, SB=1 e SB=2) para o cenério C2.

SB=0 SB=1 SB=2

Conversdo de Temperatura Vazao de Vazao de Temperatura Vazao de Vazao de Temperatura Vazao de Vazao de

carbono (%) C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s) C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s) C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s)
0,10 86,74 436 1,5620 0 398 1,5620 9,3599 340 1,5620 18,7198
0,15 87,65 485 2,3637 0 447 2,3637 9,4095 390 2,3637 18,8189
0,20 88,56 534 3,1792 0 496 3,1792 9,4590 440 3,1792 18,9180
0,25 89,48 583 4,0089 0 545 4,0089 9,5091 490 4,0089 19,0182
0,30 90,39 632 4,8522 0 594 4,8522 9,5587 540 4,8522 19,1174
0,35 91,31 681 5,7097 0 643 5,7097 9,6088 590 5,7097 19,2176
0,40 92,22 730 6,5807 0 692 6,5807 9,6584 640 6,5807 19,3167
0,45 93,13 779 7,4654 0 740 7,4654 9,7079 690 7,4654 19,4159
0,50 94,05 828 8,3647 0 789 8,3647 9,7580 740 8,3647 19,5161
0,55 94,96 877 9,2772 0 838 9,2772 9,8076 790 9,2772 19,6152
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Tabela E.2 — Condi¢des para a gaseificacdo da biomassatorrefeita em LFC com oxigénio e vapor (SB=0, SB=1 e SB=2) para o cenério C3.

SB=0 SB=1 SB=2
ER Conversdo de Temperatura Vazéo de Vazéo de Temperatura Vazéo de Vazéo de Temperatura Vazéo de Vazéo de
carbono (%) (°C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s) (°C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s) (°C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s)

0,10 86,74 452 1,9829 0 409 1,9829 11,3016 377 1,9829 22,6032
0,15 87,65 502 3,0001 0 459 3,0001 11,3633 427 3,0001 22,7267
0,20 88,56 552 4,0346 0 509 4,0346 11,4251 477 4,0346 22,8501
0,25 89,48 602 5,0867 0 559 5,0867 11,4875 527 5,0867 22,9749
0,30 90,39 652 6,1556 0 609 6,1556 11,5492 577 6,1556 23,0984
0,35 91,31 702 7,2425 0 659 7,2425 11,6116 627 7,2425 23,2232
0,40 92,22 752 8,3459 0 709 8,3459 11,6734 677 8,3459 23,3467
0,45 93,13 802 9,4666 0 759 9,4666 11,7351 727 9,4666 23,4702
0,50 94,05 852 10,6054 0 809 10,6054 11,7975 777 10,6054 23,5950
0,55 94,96 902 11,7606 0 859 11,7606 11,8592 827 11,7606 23,7185
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Tabela F.1 — Condi¢des para a gaseificagdo da biomassa torrefeitaem LA com oxigénio e vapor (SB=0, SB=1 e SB=2) para o cenario C2.

ANEXO F - GASEIFICACAO EM LEITO ARRASTADO (LA)

SB=0 SB=1 SB=2
ER Conversdo de Temperatura Vazéo de Vazéo de Temperatura Vazdo de Vazdo de Temperatura Vazéo de Vazéo de
carbono (%) C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s) C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s) C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s)

0,10 92,51 795 1,6496 0 731 1,6496 9,6742 656 1,6496 19,3483
0,15 93,27 845 2,4917 0 781 2,4917 9,7156 706 2,4917 19,4311
0,20 94,03 895 3,3453 0 831 3,3453 9,7570 756 3,3453 19,5139
0,25 94,78 945 4,2101 0 881 4,2101 9,7978 806 4,2101 19,5956
0,30 95,54 994 5,0867 0 930 5,0867 9,8392 855 5,0867 19,6784
0,35 96,30 1044 5,9748 0 980 5,9748 9,8806 905 5,9748 19,7612
0,40 97,06 1094 6,8745 0 1030 6,8745 9,9220 955 6,8745 19,8440
0,45 97,81 1144 7,7851 0 1080 7,7851 9,9628 1005 7,7851 19,9257
0,50 98,57 1194 8,7078 0 1130 8,7078 10,0042 1055 8,7078 20,0085
0,55 99,33 1244 9,6420 0 1180 9,6420 10,0456 1105 9,6420 20,0913
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Tabela F.2 — Condi¢des para a gaseificagdo da biomassatorrefeitaem LA com oxigénio e vapor (SB=0, SB=1 e SB=2) para o cenario C3.

SB=0 SB=1 SB=2
ER Conversdo de Temperatura Vazéo de Vazéo de Temperatura Vazéo de Vazéo de Temperatura Vazéo de Vazéo de
carbono (%) (°C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s) (°C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s) (°C) oxigénio (kg/s)  vapor (kg/s)

0,10 92,51 802 2,0920 0 731 2,0920 11,6930 656 2,0920 23,3861
0,15 93,27 876 3,1595 0 805 3,1595 11,7446 730 3,1595 23,4892
0,20 94,03 950 4,2414 0 879 4,2414 11,7961 804 4,2414 23,5923
0,25 94,78 1025 5,3372 0 954 5,3372 11,8470 879 5,3372 23,6941
0,30 95,54 1099 6,4477 0 1028 6,4477 11,8986 953 6,4477 23,7972
0,35 96,30 1173 75727 0 1102 75727 11,9501 1027 75727 23,9003
0,40 97,06 1247 8,7119 0 1176 8,7119 12,0017 1101 8,7119 24,0034
0,45 97,81 1321 9,8647 0 1250 9,8647 12,0526 1175 9,8647 24,1052
0,50 98,57 1395 11,0327 0 1324 11,0327 12,1041 1249 11,0327 24,2083
0,55 99,33 1470 12,2150 0 1399 12,2150 12,1557 1324 12,2150 24,3114
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ANEXO G - RESULTADOS DA LIMPEZA DO SYNGAS

G.1 Remocao de particulas (ciclones), remocao de alcatrdes (lavador de gases) e remogao

de gases &cidos (processo de MDEA) para gaseificagdo em Leito Fluidizado Circulante

Tabela G.1 — Principais resultados para os processos de remocdo das particulas (ciclone),

alcatrbes (lavador de gases), compressao e resfriamento do syngas.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Ciclone
Eficiéncia do ciclone % 80 80 80 80 80 80
Presséo dos gases na saida (WC01SY CL) bar 19 19 19 19 19 19
Vazdo maéssica de cinzas (WCO01ASH) kg/s 0,3096 0,3096 0,4287 0,4287 0,5375 0,5375
Reducdo da temperatura do syngas (geracdo de vapor)
Temperatura do syngas (WC02SY CL) °C 130 130 130 130 130 130
Vaz&o de gases (WC02SYCL) kg/s 10,006 16,943 13,875 23,434 17,033 28,582
Vazéo de vapor gerado (WCOLSTEA) kg/s 2,6 4,6 40 7,2 52 9,2
Temperatura do vapor (WCO1STEA) °C 264 228 241 230 239 223
Presséo do vapor (WCO1STEA) bar 22 22 22 22 22 22
Eficiéncia da bomba % 80 80 80 80 80 80
Consumo de eletricidade (WCO1ELEC) MW 0,0080 0,0142 0,0124 0,0223 0,0161 0,0285
Lavador de gases
Temperatura de saida (WC03SY CL) °C 49 87 48 83 47 8l
Presséo de saida (WC03SY CL) bar 14 14 14 14 14 14
Vazo de agua (WCO4WATE) kg/s 13294 17,630 19,704 27,301 25,413 34,955
Vazéo efluentes gerados (WCO1WASW) m3/s 0,0165 0,0288 0,0245 0,0427 0,0315 0,0535
Consumo de eletricidade (WCO02ELEC) MWg 0,0020 0,0026  0,0029 0,0040 0,0786 0,1081
Compressdo do syngas e resfriamento
Vazéo comprimida (WC04SY CL) kg/s 9,493 11,274 13,127 16,059 16,154 19,964
Presséo de saida do syngas (WC04SY CL) bar 28 28 28 28 28 28
Temperatura na compressdo (WCO04SY CL) °C 400 464 418 479 429 483
Eficiéncia do compressor % 89 89 89 89 89 89
Consumo de eletricidade (WCO3ELEC) MW 4,9283 17,2172 7,4016 11,2327 9,6130 14,3813
Energiatérmica dissipada (WCO1HEAT) MWy, -5,2386 -8,2759 -7,8078 -12,6878 -10,0857 -16,1485




Tabela G.2 — Parametros de operacéo do sistema de aminas (MDEA) e consumos energeéticos.

ParAmetro Unidade Cenério C1 Cenédrio C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Processo de remogéo de gases acidos através das aminas (MDEA)
Temperatura de entrada (WCO5SY CL) °C 35 35 35 35 35 35
Pressio de entrada (WCO5SY CL) bar 28 28 28 28 28 28
Vazé&o de entrada (WCO05SY CL) kals 9,493 11,274 13,127 16,059 16,154 19,964
Taxade circulagdo de MDEA kg/s 29,419 39,013 43,603 60,414 56,237 77,353
Taxa de reposicéio de MDEA (WCO1IMDEA) kg/s 0,0145 0,0193  0,0216 0,0299 0,0278 0,0382
Taxa de circulagdo de agua kg/s 31,229 41,414 46,286 64,132 59,697 82,113
Taxa de reposicéo de agua (WCOSWATE) kg/s 0,4011 0,5319 0,5945 0,8237 0,7668 1,0547
Vaz&o de H,S removida (WC01H2S) kg/s 0,01055 0,01055 0,01461 0,01461 0,01831 0,01831
Vaz&o de CO, removida (WC01CO2) kg/s 3,08796 4,09509 4,57686  6,34148 5,90298 8,11948
Consumo total de energiatérmica MW, 19,1586 25,4067 28,3964 39,3439 37,2290 50,3751
Consumo total de eletricidade MWy 0,2782 0,3689 0,4123 0,5713 0,5318 0,7315
Eficiéncia de remocéo de H,S % 100 100 100 100 100 100
Eficiéncia de remocdo de CO, % 63,4 47,1 79,6 54,0 96,7 57,5
Vazéo de CO, emitida na chaminé kg/s 3,0880 4,0951 4,5769 6,3415 5,9030 8,1195

Tabela G.3 — Parametros do processo de oxidagao do H,S para o processo de aminas (MDEA)

e energia térmica requerida para o aguecimento do syngas.

Parametro Unidade Cenério C1 Cenéario C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Processo de oxidac&o do H,S
Vaz&o de O, para oxidagdo (OX010XY G) ka/s 0,0311 0,0311 0,0431 0,0431 0,0539 0,0539
Eficiéncia do compressor % 89 89 89 89 89 89
Temperatura do O, (OX020XY G) °C 320 320 320 320 320 320
Presséo do O, (OX020XY G) bar 10 10 10 10 10 10
Energia elétrica consumida (OX01ELEC) MWgq 0,0088 0,0088 0,0122 0,0122 0,0153 0,0153
Temperatura do reator de oxidacéo °C 1200 1200 1200 1200 1200 1200
Pressdo do reator de oxidagéo bar 2 2 2 2 2 2
Vazdo de gases apos o reator (OX01FLGS) ka/s 0,4431 0,5740 0,6527 0,8821 0,8397 1,1278
Temperatura dos gases ap0s o trocador de
calor (OX02FLGS) °C 160 160 160 160 160 160
Vazéo de vapor gerador (OX01STEA) kg/s 0,34 0,44 0,50 0,68 0,64 0,88
Pressdo do vapor (OX01STEA) bar 22 22 22 22 22 22
Temperatura do vapor (OX01STEA) °C 222 239 228 236 237 221

Consumo total de eletricidade MWqy 0,0290 0,0294 0,0403 0,0409 0,0506 0,0514




Tabela G.3 — Parametros do processo de oxidagdo do H,S para o processo de aminas (MDEA)

e energia térmica requerida para 0 aguecimento do syngas (continuagao).

Vazéo de gases liberados pela chaminé na saida do processo de oxidagdo de H,S (OX02FLGS)

N, (OX02FLGS) kg/s 0,0014 0,0014 0,0019 0,0019 0,0024 0,0024
O, (OX02FLGS) kg/s 00149 00149 00206  0,0206 0,0258 0,0258
H,0 (OX02FLGS) kg/s 04070 05380 06027  0,8321 0,7771 1,0653
SO, (OX02FLGS) kg/s 00198 00198 00275  0,0275 0,0344 0,0344
Consumo de energia necessaria para 0 aumento da temperatura do syngas no fluxo de saida (WCO7SY CL)
Consumo de energiatérmica(WCO7HEAT)  MW,,  1,0770  1,4434 12759 18142 1,4047 2,1560
G.2 Remocdo de particulas (ciclone), remogao de alcatrdes (lavador de gases) e remocéo
de gases acidos (processo Rectisol) para gaseificacdo em Leito Fluidizado Circulante
Tabela G.4 — Paré@metros de compresséo e resfriamento do syngas antes da entrada do
processo Rectisol.
Parametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Compressdo do syngas e resfriamento para o processo Rectisol
Vaz&o comprimida (WC04SY CL) kg/s 94930 11,2737 13,1274 16,0586 16,1540 19,9640
Pressdo de saida do syngas (WC04SY CL) bar 40 40 40 40 40 40
Temperatura na compressdo (WC04SY CL) °C 454 522 476 541 491 547
Eficiéncia do compressor % 89 89 89 89 89 89
Consumo de eletricidade (WCO3ELEC) MWgq 57737 8,4333 8,6745 13,1438 11,3059 16,8785
Energia térmica dissipada (WCO1HEAT) MW,  -7,1333 -11,0951 -10,5388 -16,5940 -13,6158 -21,1865
Tabela G.5 — Parémetros de operacdo e consumos energéticos do sistema de Rectisol para
remocao dos gases é&cidos do syngas proveniente da gaseificagdo em LFC.
Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Processo de remocao de gases écidos através do processo Rectisol
Absorvedor (C1)
Taxade reposicao de CH;OH (WCO2MEOH)  kg/s 00128 00171 0,019  0,0263 0,0245 0,0337
Temperatura de entrada (WCO5SY CL) °C -35 -35 -35 -35 -35 -35
Pressfo de entrada (WC05SY CL) bar 40 40 40 40 40 40
Volume de gés na entrada (WCO05SY CL) me/s 0,1616  0,2100 02485  0,3455 0,3267 0,4469




Tabela G.5 — Parametros de operagdo e consumos energéticos do sistema de Rectisol para

remocao dos gases é&cidos do syngas proveniente da gaseificagdo em LFC (continuacao).

Concentrador de H,S (C2)
Temperatura de entrada (WCO3ACGS) °C -28 -28 -28 -28 -28 -28
Pressio de entrada (WCO3ACGS) bar 3,0 30 30 30 3,0 30
Vaz&o de syngas na entrada (WC0O3ACGS) m3/s 1,1955 1,8351 1,6089 2,6532 1,9307 3,2947
Vaz&o de syngas na entrada (WC0O3ACGS) kg/s 9,4930 11,2737 13,1274 16,0586 16,1540 19,9640
Vazéo de CO, removida (WC01CO2) kg/s 2,0245 2,6848  3,0007 4,1576 3,8701 5,3233
Vazéo de H,S removida (WC01CO2) kg/s 0,0028  0,0038  0,0042 0,0058 0,0054 0,0074
Vaz&o de CH;OH removida (WC01CO2) kg/s 0,0016  0,0022  0,0024 0,0033 0,0031 0,0043
Stripper de CO, (C3)
Temperatura de entrada (WCQO7SYCL) °C -45 -45 -45 -45 -45 -45
Presséo de entrada (WC07SYCL) bar 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0
V az&o de syngas na entrada (WCO7SY CL) m3/s 0,9416 1,3998 1,2427 1,9691 1,4700 2,4198
V az&o de syngas na entrada (WCO7SY CL) kg/s 7,4769 85999 10,1391 11,9182 12,2999 14,6627
Taxa de reposicéo de N, (WCO1N2) kg/s 0,4649 0,6166 0,6891 0,9548 0,8888 1,2225
Vazéo de CO, removida (WCO1TAIL) ka/s 0,7335 09727  1,0871 1,5063 1,4021 1,9286
Vaz&o de H,S removida (WCO1TAIL) ka/s 0,0016  0,0021  0,0024 0,0033 0,0030 0,0042
Vaz&o de CH;OH removida (WCO1TAIL) ka/s 0,0006  0,0009  0,0010 0,0013 0,0012 0,0017
Vaz&o de N, removida (WCO1TAIL) ka/s 04652  0,6169  0,6895 0,9553 0,8893 1,2232
Regenerador de solvente (C4)
Temperatura de entrada (WC11ACGS) °C 60 60 60 60 60 60
Pressfo de entrada (WC11ACGYS) bar 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2
Vaz&o de vapor (WCO2STEA) kg/s 0,6234 0,8267 0,9240 1,2802 1,1917 1,6392
Temperatura do vapor (WCO02STEA) °C 180 180 180 180 180 180
Presséo do vapor (WCO02STEA) bar 4.8 4.8 4.8 4.8 4.8 4.8
Vazéo syngas na entrada (WC11ACGS) m3/s 1,9046 2,9914 2,3443 4,0074 2,6156 4,8178
Vazéo syngas na entrada (WC11ACGS) kg/s 6,7409 7,6239 9,0482 10,4068 10,8931 12,7275
Vazéo de CO, removida (WCO1H2S) kg/s 0,3964  0,5256  0,5875 0,8140 0,7577 1,0422
Vaz&o de H,S removida (WC01H2S) kg/s 0,0061 0,0047 0,0081 0,0055 0,0099 0,0067
Vaz&o de CH;OH removida (WCO1H2S) kg/s 0,0106 0,0140 0,0156 0,0217 0,0202 0,0277
Agua decantada (WCO01H2S) kg/s 0,6239 0,8267 0,9248 1,2813 1,1927 1,6406
Vaz&o total de CO, removida kg/s 3,1544 4,1831 4,6753 6,4779 6,0299 8,2941
Vaz&o total de CH;OH removida kg/s 0,0128 0,0171 0,0190 0,0263 0,0245 0,0337
Vaz&o total de H,S removida kg/s 0,0105 0,0106  0,0147 0,0146 0,0183 0,0183
Vazéo total de N, removida kg/s 04652  0,6169  0,6895 0,9553 0,8893 1,2232
Total de &gua decantada kg/s 0,6239  0,8267 0,9248 1,2813 1,1927 1,6406
Eficiéncia de remogéo de CO, % 64,7 48,1 814 55,1 98,7 58,7
Eficiéncia de remocéo de H,S % 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0
Consumo de energia térmica total MW, 7,4024 9,4094 10,7672 14,7592 13,8705 19,1247
Consumo de energia elétrica total MW 1,5005 2,4030 1,9406 3,4299 2,0873 4,2283




Tabela G.6 — Parametros do processo de oxidacdo do H,S para o processo Rectisol para a

gaseificagéo em LFC.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Processo de oxidac&o do H,S
Vazdo de gases acidos (WCO2TAIL) ka/s 4,27 5,66 6,32 8,76 8,15 11,21
Vaz&o de O, para oxidagdo (OX010XY G) ka/s 0,0712 0,0843 0,1026 0,1255 0,1307 0,1596
Eficiéncia do compressor % 89 89 89 89 89 89
Pressio do O, comprimido (OX020XY G) bar 10 10 10 10 10 10
Temperatura do O, (OX020XY G) °C 320 320 320 320 320 320
Temperatura do reator de oxidacéo °C 1200 1200 1200 1200 1200 1200
Presséo do reator de oxidacdo bar 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0
Vazéo de gases apos o reator (OX01FLGS) kg/s 4,3381 5,739%4 6,4257 8,8809 8,2854 11,3694
Temperatura dos gases ap0s o trocador de
calor (OX02FLGS) °C 160 160 160 160 160 160
Vaz&o de vapor gerador (OX01STEA) ka/s 2,05 2,75 3,09 4,27 3,98 5,46
Pressdo do vapor (OX01STEA) bar 22 22 22 22 22 22
Temperatura do vapor (OX01STEA) °C 241 223 218 218 219 220
Consumo total de energia elétrica MWqy 0,0893 0,1065 0,1289 0,1590 0,1644 0,2022
Consumo de energiatérmica (OX01HEAT) MWy, 1,8283 2,5691 2,4907 3,8786 3,1459 4,8961
Vazéo de gases liberados pela chaminé na saida do processo de oxidacdo de H,S (OX03FLGS)
Vaz&o de N, (OX02FLGS) ka/s 0,4683 0,6206 0,6940 0,9608 0,8950 1,2302
Vazéo de O, (OX02FLGS) ka/s 0,0341 0,0403 0,0490 0,0600 0,0625 0,0763
Vaz&o de H,0 (OX02FLGS) ka/s 0,6439 0,8521 0,9539 1,3186 1,2299 1,6881
Vaz&o de SO, (OX02FLGS) ka/s 0,0198 0,0198 0,0275 0,0275 0,0344 0,0344
Vazéo de CO, (OX02FLGS) ka/s 3,1797  4,2065  4,7014 6,5140 6,0636 8,3404
Consumo de energia necessaria para 0 aumento da temperatura do syngas no fluxo de saida (WC12SY CL)
Consumo de energiatérmica (WC12HEAT) MWy, 1,3776 2,5788 1,6473 2,8848 1,8346 3,1801




G.3 Remocao de particulas, remocao de alcatrdes e remocao de gases acidos por meio do

processo Rectisol para gaseificagdo em Leito Arrastado

Tabela G.7 — Principais resultados para os processos de remocdo das particulas (ciclone),

alcatrdes (lavador de gases), compressao e resfriamento do syngas.

Parametro Unidade Cenério C1 Cenéario C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Ciclone
Eficiéncia do ciclone % 80 80 80 80 80 80
Presséo dos gases na saida (WC01SY CL) bar 39,5 39,5 39,5 39,5 39,5 39,5
Vaz&o massica de cinzas (WC01ASH) kg/s 0,3096  0,3096  0,4287 0,4287 0,5375 0,5375
Reducéo da temperatura do syngas (geracdo de vapor)
Temperatura do syngas (WC02SY CL) °C 130 130 130 130 130 130
Vaz&o de gases (WC02SYCL) ka/s 10,3756 17,5074 14,3900 24,2292 17,6744 29,5730
Vazéo de vapor gerado (WCOLSTEA) kg/s 4,80 12,00 6,93 16,85 9,80 22,64
Temperatura do vapor (WCO1STEA) °C 409 402 404 407 398 400
Pressio do vapor (WCO1STEA) bar 40 40 40 40 40 40
Eficiéncia da bomba % 80 80 80 80 80 80
Consumo de eletricidade (WCO1ELEC) MWg 0,0276 0,0689 0,0398 0,0968 0,0563 0,1300
Lavador de gases
Temperatura de saida (WCO03SY CL) °C 123 124 123 124 117 124
Pressdo de saida (WC03SYCL) bar 36,0 36,0 36,0 36,0 36,0 36,0
Vazao de dgua (WCOAWATE) kg/s 0,8055  1,0384 11537 14630 1,5342 1,8577
Vazéo efluentes gerados (WCO1WASW) m3/s 1,6447 7,0502 2,2666 9,7244 2,6900 11,8818
Consumo de eletricidade (WCO2ELEC) MW 0,0043 0,0055 0,0061 0,0078 0,0081 0,0099
Compressdo do syngas e resfriamento
Vaz&o comprimida (WC04SYCL) kg/s 9,6144 11,5727 13,3846 16,0750 16,6528 19,6835
Presséo de saida do syngas (WC04SY CL) bar 40,0 40,0 40,0 40,0 40,0 40,0
Temperatura na compressdo (WC04SY CL) °C 136 136 136 136 130 137
Eficiéncia do compressor % 89 89 89 89 89 89
Consumo de eletricidade (WCO3ELEC) MWg 0,18389  0,2429  0,2709 0,3425 0,3516 0,4359
Energia térmica dissipada (WCO1HEAT) MWy,  -2,6029 -34645 -36881  -4,8520 -4,6034 -6,0588




Tabela G.8 — Parametros de operagdo e consumos energéticos do sistema de Rectisol para

remocao dos gases é&cidos do syngas proveniente da gaseificagdo em LA.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Processo de remog&o de gases acidos através do processo Rectisol
Absorvedor (C1)
Taxa de reposicdo de CH;OH (WC02MEOH) kg/s 0,0161 0,0208 0,0231 0,0293 0,0304 0,0372
Temperatura de entrada (WCO5SY CL) °C -35 -35 -35 -35 -35 -35
Pressio de entrada (WCO5SY CL) bar 40 40 40 40 40 40
Volume de gés na entrada (WCO05SY CL) m3/s 0,2243 0,2853 0,3232 0,4035 0,4291 0,5177
Concentrador de H,S (C2)
Temperatura de entrada (WC0O3ACGS) °C -28 -28 -28 -28 -28 -28
Presso de entrada (WC03ACGS) bar 3,0 3,0 3,0 3,0 3,0 3,0
Vazéo de syngas na entrada (WC03ACGS) m3/s 1,0358 1,7390 1,4316 2,4024 1,8237 2,8632
Vaz&o de syngas na entrada (WC0O3ACGS) kg/s 9,6144 11,5727 13,3846 16,0750 16,6528 19,6835
Vaz&o de CO, removida (WC01CO2) kg/s 1,8941 3,2873 2,2470 4,6312 2,4115 5,8812
Vaz&o de H,S removida (WC01CO2) kg/s 0,0036 0,0046 0,0051 0,0065 0,0067 0,0082
Vaz&o de CH;OH removida (WC01CO2) kg/s 0,0020 0,0027 0,0029 0,0037 0,0039 0,0047
Stripper de CO, (C3)
Temperatura de entrada (WCO7SY CL) °C -45 -45 -45 -45 -45 -45
Presséo de entrada (WC07SYCL) bar 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0
Vazéo de syngas na entrada (WCO7SY CL) m3/s 1,0439 1,7348 1,5207 2,3770 2,0317 2,7537
Vazéo de syngas na entrada (WCO7SY CL) kg/s 7,7308 8,2990 11,1527 11,4629 14,2611 13,8266
Taxa de reposicéo de N, (WCO1N2) kg/s 0,5856 0,7550 0,8387 1,0636 1,1038 1,3507
Vaz&o de CO, removida (WCOL1TAIL) kg/s 0 1,1910 0 1,6778 0 2,1307
Vaz&o de H,S removida (WCO1TAIL) kg/s 0,0020 0,0026 0,0029 0,0036 0,0038 0,0046
Vaz&o de CH;OH removida (WCO1TAIL) kg/s 0,0008 0,0010 0,0012 0,0015 0,0015 0,0019
Vaz&o de N, removida (WCO1TAIL) kols 0,5859 0,7553 0,8392 1,0641 1,1044 1,3514
Regenerador de solvente (C4)

Temperatura de entrada (WC11ACGS) °C 60 60 60 60 60 60
Pressdo de entrada (WC11ACGS) bar 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2
Vaz&o de vapor (WC02STEA) kg/s 0,7852  1,0122  1,1246 1,4261 1,4800 1,8110
Temperatura do vapor (WCO02STEA) °C 180 180 180 180 180 180
Pressio do vapor (WC02STEA) bar 4.8 4.8 4.8 4.8 4.8 4.8
Vaz&o syngas na entrada (WC11ACGS) m3/s 2,5530 3,6301 3,7186 4,9475 4,9665 5,6255
Vaz&o syngas na entrada (WC11ACGS) kg/s 17,7277 7,1041 11,1481 9,7795 14,2552 11,6887
Vazéo de CO, removida (WCO1H2S) kg/s 0 0,6436 0 0,9067 0 0,3503
Vazéo de H,S removida (WCO1H2S) kg/s 0,0050  0,0034  0,0066 0,0045 0,0078 0,0055
Vazé&o de CH;OH removida (WCO01H2S) kg/s 0,0133  0,0171  0,0190 0,0241 0,0250 0,0306
Agua decantada (WC01H2S) kg/s 0,7859 10131 11255 14273 1,4812 1,8125




Tabela G.8 — Parametros de operagdo e consumos energéticos do sistema de Rectisol para

remocao dos gases écidos do syngas proveniente da gaseificagdo em LA (continuaco).

Vazéo total de CO, removida kg/s 1,8941 5,1219 2,2470 7,2157 2,4115 8,3622
Vaz&o total de CH;OH removida kg/s 0,0161  0,0208  0,0231 0,0293 0,0304 0,0372
Vaz&o total de H,S removida kg/s 0,0106 0,0106 0,0146 0,0146 0,0183 0,0183
Vaz&o total de N, removida kg/s 0,5859 0,7553 0,8392 1,0641 1,1044 1,3514
Total de égua decantada kg/s 0,7859 1,0131 1,1255 1,4273 1,4812 1,8125
Eficiéncia de remocéo de CO, % 100,0 84,6 100,0 89,1 100,0 97,3

Eficiéncia de remocéo de H,S % 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0 100,0

Consumo de energia térmicatotal MWy, 2,8043 8,9706 3,1280 12,6008 3,1225 14,1602
Consumo de energia elétrica total MWy 0,8937 2,0409 1,2280 2,7710 1,5103 3,1318

Tabela G.9 — Parametros do processo de oxidacdo do H,S para o processo Rectisol para a

gaseificacdo em LA.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Processo de oxidac&o do H,S
Vazdo de gases acidos (WCO2TAIL) ka/s 3,2926 6,9216 4,2495 9,7511 5,0458 11,5815
Vaz&o de O, para oxidagdo (OX010XY G) ka/s 0,0817 0,0963 0,1155 0,1349 0,1493 0,1706
Eficiéncia do compressor % 89 89 89 89 89 89
Pressdo do O, comprimido (OX020XY G) bar 10 10 10 10 10 10
Temperatura do O, (OX020XY G) °C 320 320 320 320 320 320
Temperatura do reator de oxidacéo °C 1200 1200 1200 1200 1200 1200
Presséo do reator de oxidacdo bar 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0
Vazdo de gases apos o reator (OX01FLGS) ka/s 3,3743 7,0179 4,3650 9,8860 5,1951 11,7522
Temperatura dos gases ap0s o trocador de
calor (OX02FLGS) °C 160 160 160 160 160 160
Vaz&o de vapor gerador (OX01STEA) ka/s 1,73 3,38 2,27 4,76 2,77 5,70
Pressdo do vapor (OX01STEA) bar 22 22 22 22 22 22
Temperatura do vapor (OX01STEA) °C 219 217 227 217 220 217
Consumo total de energia elétrica MWqy 0,1000 0,1223 0,1407 0,1714 0,1812 0,2156
Consumo de energiatérmica (OX01HEAT) MWy, 2,3721 2,6188 3,3290 3,5566 4,3000 5,2964
Vazéo de gases liberados pela chaminé na saida do processo de oxidacdo de H,S (OX03FLGS)
Vaz&o de N, (OX02FLGS) ka/s 0,5895 0,7596 0,8443 1,0701 1,1109 1,3589
Vazéo de O, (OX02FLGS) ka/s 0,0390 0,0460 0,0552 0,0645 0,0714 0,0816
Vaz&o de H,0 (OX02FLGS) ka/s 0,8096 1,0421 1,1593 1,4680 1,5251 1,8640
Vaz&o de SO, (OX02FLGS) ka/s 0,0198 0,0198 0,0275 0,0275 0,0344 0,0344
Vazéo de CO, (OX02FLGS) ka/s 18941 51219  2,2470 7,2157 2,4115 8,3622
Consumo de energia necessaria para 0 aumento da temperatura do syngas no fluxo de saida (WC12SY CL)
Consumo de energiatérmica (WC12HEAT) MWy, 3,6168 1,1727 5,7142 1,5652 8,0400 2,8045




G.4 Remocao de particulas, remocao de alcatrdes e remocao de gases acidos por meio do

processo de limpeza a quente dos gases

Tabela G.10 — Pardmetros do processo de craqueamento catalitico dos alcatrbes e remocao

das particulas em um filtro ceramico.

Parametro Unidade Cenério C1 Cenéario C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Cragueamento catalitico dos al catrGes
Eficiéncia de remoc&o dos al catrdes % 100 100 100 100 100 100
Temperatura de entrada (GS01SY RW) °C 964 910 994 930 1099 1028
Pressdo de entrada (GS01SY RW) bar 40 40 40 40 40 40
Vazéo de entrada dos gases (GS01SY RW) kg/s 10,763 17,900 14,926 24,765 18,346 30,245
Temperatura de saida (DCO1SYCL) °C 959 907 989 927 1082 1027
Presséo de saida (DCO1SYCL) bar 394 394 39,4 394 394 39,4
Vazdo de saida dos gases (DCO1SYCL) ka/s 10,763 17,900 14,926 24,765 18,346 30,245
Consumo de olivina ka/s 0,286 0,286 0,394 0,394 0,476 0,476
Remocao das particulas em um filtro cerémico poroso composto por alumina e carbeto de silicio
Temperatura de saida do filtro (DC02SY CL) °C 959 907 989 927 1082 1027
Presséo de saida do filtro (DC02SY CL) bar 38,2 38,2 38,2 38,2 38,2 38,2
Vazéo de cinzas separadas (DCO1ASH) kg/s 0,383 0,383 0,531 0,531 0,665 0,665
Tabela G.11 — Parametros da reducéo de temperatura do syngas e geragcdo de vapor.
Parametro Unidade Cenério C1 Cenéario C2 Cenéario C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Reducdo da temperatura do syngas (geracdo de vapor)
Temperatura de saida (DCO3SY CL) °C 500 500 500 500 500 500
Presséo de saida (DC0O3SY CL) bar 38,2 38,2 38,2 38,2 38,2 38,2
Vaz&o de saida dos gases (DCO3SYCL) kg/s 10,380 17,517 14,395 24,234 17,681 29,580
Pressdo do vapor gerado (DCO1STEA) bar 22 22 22 22 22 22
Temperatura do vapor (DCO1STEA) °C 221 218 218 218 218 218
Vazéo de vapor gerado (DCO1STEA) kg/s 3,07 523 4,57 7,62 6,77 11,59
Eficiéncia da bomba % 80 80 80 80 80 80
Consumo de eletricidade (DCO1ELEC) MW 0,0095 0,0162 0,0141 0,0236 0,0209 0,0358




Tabela G.12 — Parametros do filtro cilindrico poroso composto por carvéo ativado suportado

com sorventes paraa remocao de dcalis.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Filtro pararemocéo de dcalis
Vaz&o de H,0 removida (DCO1IMPU) ka/s 0,7512 5,9191 0,9915 8,1280 1,1699 9,8735
Vaz&o de NH; removida (DCO1IMPU) ka/s 0,0011 0,0020 0,0015 0,0026 0,0016 0,0022
Vaz&o de HCl removida (DCO1IMPU) ka/s 0,0020 0,0020 0,0028 0,0028 0,0035 0,0035
Presséo de saida (DC04SY CL) bar 37,3 37,3 37,3 37,3 37,3 37,3
Temperatura de saida (DC04SYCL) °C 500 500 500 500 500 500
Tabela G.13 — Parametros do processo de dessulfurizagéo.
ParAmetro Unidade Cenério C1 Cenéario C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Reator de dessulfurizaco
Vaz&o de H,S na entrada (DC04SY CL) ka/s 0,0105 0,0105 0,0146 0,0146 0,0183 0,0183
Vaz&o ZnO adicionada (DC01ZNO) ka/s 0,0302 0,0302 0,0419 0,0419 0,0525 0,0525
Reator de regeneracdo
Vaz&o de ZnS produzida (DC0O5SY CL) ka/s 0,0299 0,0299 0,0414 0,0414 0,0518 0,0518
Pressdo de saida (DC06SY CL) bar 35 35 35 35 35 35
Temperatura de saida (DC06SY CL) °C 750 750 750 750 750 750
Vazéo de O, adicionada (DCO20XY G) ka/s 0,0185 0,0185  0,0256 0,256 0,0320 0,0320
Compressdo do oxigénio
Vazéo de O, adicionada (DCO20XY G) ka/s 0,0185 0,0185  0,0256 0,256 0,0320 0,0320
Pressdo de compresséo (DC020XY G) bar 35 35 35 35 35 35
Temperatura do O, (DC020XY G) °C 556 556 556 556 556 556
Eficiéncia do compressor % 89 89 89 89 89 89
Consumo de energia (DCO2ELEC) MWy 0,0098 0,0098 0,0135 0,0135 0,0169 0,0169
Consumo de energia para a producao de O, MWgq 0,0157 0,0157 0,0217 0,0217 0,0272 0,0272
Filtro de separacéo do SO, no regenerador
Vazéo de SO, removida (DC01S02) ka/s 0,0196 0,0196  0,0272 0,0272 0,0341 0,0341
Vazéo de H,S naentrada (DC04SYCL) ka/s 0,0105 0,0105 0,0146 0,0146 0,0183 0,0183
Vaz8o de H,S na saida (DC08SY CL) kals 1,05E-4 1,05E-4 1,46E-4 146E-4 1,83E-4 1,83E-4
Vaz&o de H,S removida ka/s 0,0104 0,0104 0,0145 0,0145 0,0181 0,0181
Eficiéncia de remocéo de H,S % 99,0 99,0 99,0 99,0 99,0 99,0
Temperatura de saida (DC08SY CL) °C 750 750 750 750 750 750
Presséo de saida (DC0O8SY CL) bar 35 35 35 35 35 35
Consumo de el etricidade no processo MWqy 0,0558 0,0558 0,0772 0,0772 0,0968 0,0968




Tabela G.14 — Pardmetros para compressdo do syngas antes da entrada do sistema de

membranas e reducéo da temperatura do syngas para a geragéo de vapor.

Perametro Unidade Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Compressdo do syngas
Vaz&o de syngas (DCO9SY CL) ka/s 9,617 11,586 13,388 16,090 16,492 19,687
Pressio de compressdo (DC09SY CL ) bar 50 50 50 50 50 50
Temperatura de saida (DC09SY CL) °C 868 850 869 851 871 854
Eficiéncia do compressor % 89 89 89 89 89 89
Consumo de eletricidade (DCO3ELEC) MWy 1,7398 22103  2,4904 3,1130 3,2448 3,9508
Reducéo da temperatura do syngas (geracdo de vapor)
Temperatura de saida (DC10SYCL) °C 210 210 210 210 210 210
Pressdo de saida (DC10SYCL) bar 50 50 50 50 50 50
Vaz&o de syngas (DC10SY CL) ka/s 9,617 11,586 13,388 16,090 16,492 19,687
Vaz&o de vapor gerado (DCO2STEA) ka/s 3,85 4,98 541 6,95 6,78 8,55
Temperatura do vapor (DCO2STEA) °C 218 218 217 218 217 224
Pressdo do vapor (DCO2STEA) bar 22 22 22 22 22 22
Eficiéncia da bomba % 80 80 80 80 80 80
Consumo de eletricidade (DCO4ELEC) MWy 0,0119 0,0154  0,0167 0,0215 0,0210 0,0264

Tabela G.15 — Par@metros para remocdo do CO, através do processo de membranas

poliméricas, aquecimento do syngas e vapor produzido.

Cenério C1 Cenério C2 Cenério C3
Parémetro Unidade
SB=0 SB=1 SB=0 SB=1 SB=0 SB=1
Membranas poliméricas pararemocdo de CO,
Vaz&o de CO, naentrada (DC10SY CL) kals 1,8908 6,0672  2,2421 8,1136 1,9761 8,6011
Vazdo de CO, removida (DC11SYCL) kals 1,7585 54605  2,0403 7,4645 1,8378 7,9130
Eficiéncia de remocéo % 93,0 90,0 91,0 92,0 93,0 92,0

Consumo de energia necessaria para 0 aumento da temperatura do syngas no fluxo de saida (DC12SY CL)

Consumo de energia térmica (DCO1HEAT) MWy, 34971 19707  5,3196 2,8967 7,3933 4,7577
Vapor produzido

Vazéo de vapor (DCO3STEA) ka/s 6,92 10,21 9,98 14,57 13,55 20,14

Pressdo de compressdo (DCO3STEA) bar 22 22 22 22 22 22

Temperatura de saida (DCO3STEA) °C 220 218 218 218 217 221
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