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RESUMO

Para os proximos anos, a colheita mecanizada de cana serd predominante no Brasil.
Ao mesmo tempo, a produtividade da cana-de-agucar por hectare esta crescendo ano a ano,
aumentando as quantidades disponiveis de bagago e palha. A necessidade em diversificar a
matriz energética brasileira com outras fontes renovaveis vem de encontro a isso, exigindo o
uso de tecnologias que maximizem o excedente de eletricidade produzido.

Nos ultimos leildes de energia, predominaram as usinas com plantas de cogeracao
moderno (com a producdo de vapor de elevado nivel entalpico e moendas eletrificadas). Uma
possivel alternativa é a utilizacdo conjunta de uma planta de cogeracdo moderna e de planta
uma planta BIG-GTCC (com gaseificadores de leito arrastado) para a producdo conjunta de
vapor e eletricidade. A tecnologia associada a plantas BIG-GTCC, no entanto, ainda ndo esta
comercialmente disponivel. O presente trabalho tem objetivo comparar estas alternativas com
usinas que utilizam planta de cogeracdo tradicional (turbinas de contrapressdao e moendas
acionadas por turbinas a vapor) através de uma analise termodindmica, que visa obter
indicadores de desempenho baseados na primeira e segunda lei da termodindmica para
diferentes estudos de caso envolvendo a combinacdo de destilarias anexas e autbnomas com
consumos de vapor e eletricidade otimizados. Mediante a utilizacdo de balancos de energia e
massa com a adocdo de dados de trabalhos experimentais validados e simulagéo no software
Gatecycle 6.1.2 determinam-se o indice de eletricidade excedente e a eficiéncia exergética
para todos os estudos de caso.

As melhores eficiéncias exergéticas foram apresentadas pelos casos com planta de
cogeracao tradicional, com valores de 52,01% e 51,02% para 0s casos com destilaria anexa e
autdbnoma, respectivamente. Os correspondentes indices de eletricidade excedente para estes
casos sdo de 15,70 e 16,01 [kWh/tcana], valores muito baixos comparados aos casos com 0S
186,32 e 175,56 [KWh/tcana] das plantas de cogeragdo modernas, o que mostra que estas,
apesar de menos eficientes, produzem maiores excedentes de eletricidade para
comercializacdo. Constata-se que a adicdo de plantas BIG-GTCC, com a atual tecnologia
disponivel, ndo se mostra uma alternativa vidvel para a maximizacdo de excedentes de
eletricidade, devido a proximidade dos indicadores apresentados para 0s casos com planta de
cogeracdo moderna. Casos de plantas BIG-GTCC com pré-tratamento com torrefacdo e
pirdlise rapida foram estudados, sendo a torrefacdo uma tecnologia mais viavel para possivel
direcionamento futuro.

Palavras-chave: bagaco de cana, leito arrastado, pirdlise, torrefacdo, gaseificacéo.
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ABSTRACT

For the next few years, the mechanized harvest of sugarcane will be predominant in
Brazil. At the same time, sugarcane productivity per hectare is increasing year by year,
increasing the available amounts of bagasse and straw. The need to diversify the Brazilian
energy matrix with other renewable sources comes against this, requiring the use of

technologies that maximize the surplus of electricity produced.

In the last auctions of energy, plants with modern cogeneration plants (with the
production of high enthalpy vapor and electrified mills) predominated. A possible alternative
is the joint use of a modern cogeneration plant and a BIG-GTCC plant (with entrained bed
gasifiers) for the joint production of steam and electricity. The technology associated with
BIG-GTCC plants, however, is not yet commercially available. The present work aims to
compare these alternatives with plants that use traditional cogeneration plant (backpressure
turbines and steam turbine driven mills) through a thermodynamic analysis, which aims to
obtain performance indicators based on the first and second law of thermodynamics for
different case studies involving the combination of adjoining and autonomous distilleries with
optimized steam and electricity consumption. By using energy and mass balances with the
adoption of validated experimental work data and simulation in the Gatecycle software 6.1.2

the excess electricity index and the exergetic efficiency are determined for all the case studies.

The best exergetic efficiencies were presented by the cases with traditional
cogeneration plant, with values of 52.01% and 51.02% for the cases with attached and
autonomous distilleries, respectively. The corresponding excess electricity rates for these
cases are 15,70 and 16,01 [KWh/tcane], very low values compared to the cases with the 186,32
and 175,56 [kWh/tcane] Of the modern cogeneration plants, which shows that these, although
less efficient, produce greater surpluses of electricity for commercialization. It is observed
that the addition of BIG-GTCC plants, with the current available technology, is not a viable
alternative for the maximization of electricity surpluses due to the proximity of the indicators
presented for the cases with modern cogeneration plant. Cases of BIG-GTCC plants with
pretreatment with roasting and rapid pyrolysis were studied, with roasting being a more viable
technology for possible future direction.

Keywords: sugarcane bagasse, entrained flow, pyrolysis, roasting, gasification.
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CAPITULO 1 INTRODUCAO

1.1 Objetivos

O objetivo central do presente trabalho € a realizacdo de uma analise termodinamica
para verificar qual a melhor tecnologia a ser usada para a maximizagao da energia elétrica no
setor canavieiro: sistemas de cogeracdo com altos pardmetros (pressdes superiores a 100
[bar]) ou sistemas BIG-GTCC com gaseificadores de leito arrastado, tomando como
referéncia na andalise a opcao convencional de sistemas de cogeracdo com 65 [bar]. Entre os

objetivos especificos do trabalho estdo:

a) Revisdo bibliografica do estado atual dos sistemas de cogeracdo e dos sistemas

BIG-GTCC com potencial para serem utilizados no setor canavieiro;

b) Identificacdo dos principais parametros operacionais dos sistemas de cogeracao e
BIG-GTCC com potencial para serem utilizados no setor canavieiro;

c) Definicdo de diferentes configuracdes de sistemas de cogeracdo e sistemas BIG-
GTCC, concebendo os estudos de caso;

d) Avaliagdo de diferentes indicadores de desempenho (baseados na primeira e
segunda lei da termodinamica) para avaliar as alternativas consideradas;

e) Avaliacdo exergética das diferentes alternativas consideradas.

1.2 Justificativas

Nos ultimos anos houve um notavel aumento da quantidade de cana processada por
parte usinas do setor canavieiro, conforme pode ser verificado nos Anuarios Brasileiros da
Cana-de-Acucar divulgados entre 2012 e 2014 [1], [2], [3]. Segundo as referéncias citadas, o
aumento da quantidade de cana processada, por sua vez, pode ser atribuido a maior

produtividade de cana-de-agucar por hectare.

Como consequéncia disso, maiores quantidades de bagaco e palha tém sido

disponibilizadas como recurso energético para o0 setor a cada safra. A quantidade de palha
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disponibilizada ao setor, em particular, tende a aumentar ainda mais nos proximos anos, a
medida que as unidades produtivas aderirem a colheita mecanizada da cana crua. De fato,
desde a década de 1960 a colheita mecanizada é praticada no Brasil — época na qual as
primeiras colhedoras de cana foram importadas da Australia [4]. Entretanto, foi apenas no
final da década de 1980 que a colheita mecanizada passou a ser feita sem a pratica da
queimada dos canaviais — dai a denominacéo colheita mecanizada da cana crua. 1sso se deu
gracas ao enrijecimento das leis ambientais que surgiram nessa eépoca cujo objetivo era
estabelecer limites a pratica da queimada de canaviais, de modo a inibir os impactos sociais e

ambientais por ela ocasionados, reportados em relatério da EMBRAPA [5].

Em 2002, o governo do Estado de S&o Paulo (responsavel por pouco mais de 50% da
producdo de cana-de-agUcar no Brasil) enrijeceu ainda mais as leis ambientais voltadas para o
setor, determinando prazos para a completa erradicacdo da queima da palha da cana-de-agucar
antes da colheita, por meio da Lei n° 11.241. Determinou-se que, para 0 ano de 2021, areas
plantadas superiores a 150 hectares e com declividade inferior a 12% deveriam estar
totalmente mecanizadas. Para areas plantadas inferiores a 150 hectares e com declividade
superior a 12%, o prazo foi estendido por mais 10 anos (2031), tempo aparentemente
necessario para que tecnologias pudessem ser criadas ou adaptadas para superarem essa
declividade, bem como atender as exigéncias da lei mencionada. Dados do IEA, de 2014,
mostram que o setor canavieiro do Estado de S&o Paulo, em resposta a nova lei, ja aderiu a
prética da colheita mecanizada da cana crua em mais de 80% de seu territorio cultivavel [6].
Para os proximos anos, outros estados produtores tendem a copiar o exemplo da legislagédo de

Sao Paulo.

O crescente aumento da quantidade de biomassa residual no setor canavieiro vem de
encontro com a necessidade em diversificar a matriz energética brasileira, ainda fortemente
baseada no uso de hidrelétricas e combustiveis fésseis, fato que a deixaria menos vulneravel a

variacdes de indices pluviométricos e oscilagdes dos pregos do petréleo e do gas natural [7].

Esses fatores fazem que estudos voltados para a maximizacdo da producdo de energia
elétrica no setor canavieiro sejam de suma importancia. Dentre as alternativas mais estudadas
estdo a utilizacdo de sistemas de cogeracdo de altos parametros e sistemas BIG-GTCC, muito
embora, esta ainda seja menos investigada que a producdo de etanol celulésico em ambito
nacional [8]. O presente trabalho propde avaliar qual dessas alternativas é a mais viavel sob o

ponto de vista termodindmico, dai a sua importancia.
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CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Evolucéo dos Sistemas de Cogeracao do Setor Canavieiro

No inicio do século XX, a economia do setor canavieiro se encontrava obsoleta, onde
a principal fonte de renda era producdo de aclcar nos engenhos tradicionais, cuja concepgao
era semelhante aos que haviam desde o periodo colonial. A primeiras usinas de acglcar e
etanol surgiram neste periodo, a medida que os engenhos iam, pouco a pouco, encerrando
suas atividades. Em 20 de fevereiro de 1931, com o intuito de modernizar o setor canavieiro,
o0 presidente da época, Getulio Vargas, estabeleceu obrigatoriedade em misturar 5% de etanol
em volume a gasolina, por meio do decreto n° 19.717 [9]. Outra medida para revigorar o setor
foi a criagdo do IAA por meio do decreto n® 19.717 de 20 de fevereiro de 1931, cuja fungéo
era estabelecer normas para a producdo e comercializacdo do etanol e do agucar, assim como
assegurar o equilibrio do mercado interno [10]. Na pratica, o IAA passou a ser o 6rgdo do

governo responsavel pela adocdo de medidas protecionistas ao setor canavieiro [11].

Nos 40 anos que se seguiram, as usinas até entdo existentes ja eram energeticamente
autossuficientes por meio da utilizacdo de sistemas de cogeracdo com queima de bagaco em
caldeiras, garantindo assim, o atendimento das necessidades de vapor e energia elétrica do
processo produtivo. As usinas recorriam ao uso de sistemas de cogeragdo de contrapressao,
onde a caldeira alimentada com bagago produz vapor d’4gua com baixo nivel entdlpico:
temperatura entre 280 a 350 [°C] e pressdo na faixa de 17 a 25 [bar] [12]. A Figura 2.1 mostra
0 esquema de funcionamento destes sistemas de cogeragéo:
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Figura 2.1: Esquema de um sistema de cogeracao de contrapressdo sem a producao de

excedentes de eletricidade.

Parte do vapor produzido era expandido em uma turbina de contrapressdo destinada
unicamente ao acionamento dos picadores, trituradores e das moendas. O restante era
expandido em outra turbina de contrapressdo destinada unicamente a producdo da energia
elétrica demandada pelo processo (iluminagdo, alimentagdo dos painéis de controle, etc). Em
ambos 0s equipamentos, 0 vapor é expandido nas turbinas até o nivel entalpico requerido pelo

processo: pressdes em torno de 2,5 [bar] e temperaturas entre 120 a 130 [°C] [12].

Por um lado, constata-se que a queima de toda a quantidade de bagaco disponibilizada
na moagem seria capaz de produzir uma quantidade de vapor superior a demanda do processo,
fato que poderia estimular a producdo de excedentes de eletricidade. Por outro lado, ndo havia
estimulo a comercializacdo de excedentes de energia elétrica, devido as regulagdes vigentes
no sistema elétrico brasileiro da época, que centralizava os subsistemas de geracdo,
transmisséo e boa parte da distribuicdo sob a esfera estatal, impedindo que autoprodutores de

energia elétrica pudessem se interligar ao SIN.

O segundo fator era preponderante, fazendo com que os sistemas de cogeracdo da
época utilizassem apenas a quantidade de bagaco necesséria para produzir a exata quantidade
de vapor demandado pelo processo e, consequentemente, ndo produzissem excedentes de

eletricidade. Com isso, fazia-se uso de caldeiras e turbinas de contrapressdo de menor porte e,
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consequentemente, menos eficientes. Nestes sistemas € comum, portanto, haver uma
quantidade excedente de bagago que € tratado como residuo do processo. Em geral, a sobra de
bagaco pode ser submetida a um processo de secagem para ser vendida a industria de papel e

celulose ou ainda ser incinerada.

Na década de 1970, diante da queda do pre¢o do agucar e dos aumentos nos pregos do
petréleo, o presidente da época, Ernesto Geisel, criou 0 PROALCOOL por meio do decreto n°
76.593 de 14 de novembro de 1975 [13]. O programa tinha como objetivo alterar a matriz
energética de combustiveis, de modo a consolidar o etanol como o combustivel automotivo
mais utilizado no pais, diminuindo a dependéncia das importacdes de petroleo. Apesar de o
decreto mencionar a utilizacdo de outras matérias-primas (sobretudo a mandioca) para a
fabricacdo de etanol em microdestilarias, o setor canavieiro foi o grande beneficiado do
programa por j& contar com toda uma estrutura e experiéncia na producdo de etanol
combustivel que vinha desde a década de 1930. Prova disso é que o IAA recebeu a

incumbéncia de direcionar os investimentos destinados ao programa [14].

Na ocasido, as montadoras de automoveis residentes no pais assumiram o0
compromisso de fabricarem veiculos movidos exclusivamente a etanol e o governo federal,
em contrapartida, assumiu 0 compromisso de garantir o abastecimento de etanol dentro das
especificacbes mediante alta disponibilidade de créditos para aumento da producdo de cana-
de-agUcar, aumento da capacidade de processamento das usinas ja existentes e melhorias nas
logisticas de transporte e distribuicdo dos produtos. O programa também financiou o
desenvolvimento de variedades de cana-de-agucar geneticamente superiores e mais resistentes
a variagdes climaticas por parte de institutos de pesquisa, por meio da EMBRAPA e do CTC
[15].

Com o advento do PROALCOOL, segundo relatério elaborado pela Secretaria de
Energia do Estado de So Paulo [16], o nUmero de usinas do setor canavieiro apresentou um
crescimento expressivo. No periodo de 1975 a 1985, somente no Estado de Sao Paulo, o
namero de unidades em operacdo passou de 80 para 147. Neste mesmo periodo, a moagem
média por usina subiu mais que o dobro, passando de cerca de 390 mil toneladas para
aproximadamente 830 mil toneladas por safra [17]. Devido ao expressivo crescimento da
producdo neste periodo, a quantidade de bagaco de cana disponibilizado pelas usinas também
aumentou sensivelmente, abrindo espago para sua utilizagdo voltada a producgéo de excedentes
de energia elétrica, de modo a tornar esta pratica uma fonte de renda adicional para o setor

canavieiro.
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Para que isso fosse possivel, em meados da década de 1980, algumas usinas existentes
investiram no retrofit das unidades de cogeracéo tradicionais mostradas na Figura 2.1. Isso se
deu através da utilizacdo de caldeiras capazes de produzirem vapor com elevado nivel
entalpico mais elevado: pressdes na faixa de 40 a 65 [bar] e temperaturas na faixa de 400 a
500 [°C] [15]. Diversas novas usinas que surgiram nesta época ja foram feitas com essa
concepgdo de projeto. A Figura 2.2 mostra o esquema de funcionamento destes sistemas de

cogeracéo:
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Figura 2.2: Esquema de um sistema de cogeracao de contrapressdo voltado para a producéo de

excedentes de eletricidade.

Nestes sistemas, todo o vapor produzido € expandido em uma turbina a vapor de
contrapressao voltada ao acionamento dos geradores elétricos. Parte € extraido com a pressao
em torno de 20 [bar] para acionamento da turbina de contrapressdo destinada aos
acionamentos mecanicos enquanto o restante € expandido ao nivel entalpico demandado pelo
processo. O vapor extraido para 0s acionamentos, por sua vez, é também expandido até o

nivel entalpico do processo.
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Gragas a esses sistemas, foi possivel produzir eletricidade excedente a partir da
queima de uma mesma quantidade de bagaco devido ao maior nivel entélpico do vapor
produzido. Devido a isso, passou-se a utilizar caldeiras e turbinas de contrapressdo com
melhor eficiéncia, fato que, consequentemente, acarreta na melhor eficiéncia do sistema de
cogeracdo como um todo. Em 1987, foi assinado o primeiro contrato para venda de
excedentes de energia elétrica, procedente da Usina Sao Francisco, em Sertdozinho-SP, para a
concessionaria de distribuicdo CPFL [15]. A partir deste marco histérico, alguns contratos
foram firmados a partir desse ano e algumas usinas investiram no retrofit de suas unidades,

sendo a concessionaria responsavel pela conexdo ao sistema de distribuicdo [16].

Até os dias atuais, esse tipo de sistema de cogeracdo é predominante no setor
canavieiro brasileiro. Por essa razdo, o presente trabalho convenciona usar a denominacao
sistema de cogeracdo tradicional, para fazer referéncia a essas unidades. A grande
desvantagem destes sistemas, mais uma vez, é o fato dele produzirem apenas a quantidade de
vapor demandada pelo processo, fato que ocasiona sobras na quantidade de bagaco. O excesso
de burocracia para se ter acesso ao SIN, ainda fortemente centralizado na esfera

administrativa estatal continuava a ser um obstaculo consideravel, todavia.

Foi somente com a reestruturacao do setor elétrico brasileiro em 1995, no entanto, que
oportunidades atrativas surgiram para os autoprodutores de energia. Essa reestruturagdo
promoveu a descentralizacdo dos subsistemas de geracao, transmisséo e distribuicdo da esfera
administrativa estatal, permitindo o livre acesso de autoprodutores as redes de transmissao e
distribuicdo, desde que estes produzissem energia elétrica dentro dos padrbes de qualidade e
bancassem a interligacdo por meio da construcdo de subestacfes. Tais fatores resultaram em
grandes perspectivas para o0 setor canavieiro que, em algumas regides do pais, possui sua

geracdo concentrada no periodo seco do ano.

Em 2002, o PROINFA, instituido pela Lei n® 10.438, de 26 de abril de 2002, com o
objetivo de implantar 3300 [MW] a partir de fontes alternativas, divididos igualmente entre
pequenas centrais hidrelétricas, centrais edlicas e centrais termelétricas a biomassa [18].
Contudo, o preco pago pela energia, em torno de 94 R$/MWh (preco base — marco de 2004 —
Portaria MME n° 45 de 30/03/2004), nédo foi suficientemente atrativo, resultando numa adeséo
aquém das expectativas [19]. Foram contratados apenas 27 empreendimentos a biomassa
totalizando a capacidade instalada 685 [MW]. Segundo o MME, em agosto de 2009, o status
das usinas integrantes do programa era de 515 [MW] em 20 empreendimentos em operacao
comercial, 36 [MW] em construcdo e 135 [MW] em processo de rescisdo contratual [16]. O
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ponto de inflexdo que marca o inicio da energia elétrica como terceiro produto do setor
canavieiro ocorreu apenas em 2005 no primeiro Leildo de Energia Nova, quando a energia
proveniente de bagaco de cana proporcionou a alguns empreendedores uma receita fixa de R$
160/MWh, fato que despertou o interesse de investidores pela cogeracdo no setor
sucroalcooleiro. Segundo a EPE, esse preco foi posteriormente reduzido nos Leildes de
Energia Nova subsequentes para valores proximos a R$ 140/MWh [20].

Esse patamar de precos é atrativo para muitas unidades, mas principalmente para as
usinas com sistema de cogeracdo de altos parametros que j& implantam a sua cogeracéo de
forma muito mais eficiente e em maior escala. Associadas a essas novas usinas surgem
unidades de cogeracdo de até 100 [MW], operando com pressdes na faixa de 90 a 100 [bar] e
temperaturas na faixa de 500 a 530 [°C], além da utilizacdo de turbinas a vapor de
extracdo/condensacdo em substituicdo as turbinas de contrapressdo no acionamento dos

geradores [16].

Nesse periodo, outras medidas foram tomadas para maximizar a disponibilidade de
vapor para a geracdo de energia elétrica, de modo a aumentar a eficiéncia do ciclo térmico
utilizado na cogeracdo. Uma das mais importantes praticas que passou a ser adotada neste
sentido foi a eletrificacdo de moendas, que passou a empregar um conjunto de motores
elétricos e inversores de frequéncia de alta eficiéncia, em substituicdo aos acionamentos
convencionais por turbina a vapor de contrapressdo dos ternos de moenda, picadores e
desfibradores outrora praticados. Segundo Regini [21], além da reducdo do consumo de vapor
e maior eficiéncia térmica, a eletrificacdo de moendas traz outras vantagens intrinsecas a

tecnologia:

e Maior produtividade, extraindo maior quantidade de caldo utilizando 0 mesmo terno;
e Maior controle do processo, pela flexibilidade no controle de velocidade da moenda;

e Operacdo remota, reduzindo riscos com acidentes.

A eletrificacdo das moendas pode ser completa, com a substituicdo completa das
turbinas a vapor por acionamentos elétricos, ou como op¢ao, pode-se acionar somente um dos
rolos do terno com acionamento elétrico, mantendo a turbina a vapor. No Gltimo caso, apesar
de ndo haver economia de vapor no processo, 0 aumento da produtividade do terno é
garantido. No Brasil, o primeiro terno de moenda eletrificado foi instalado em 2003, na Usina

Alto Alegre, unidade Alta Floresta, na regido de Presidente Prudente-SP. Foi somente em
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2005 que a Destilaria Pioneiros se tornou a primeira usina no pais a ter o processo de moagem
de cana 100% eletrificado, com cada um dos 6 ternos de moendas acionados por um conjunto

motor elétrico-inversor de frequéncia.

O esquema simplificado de funcionamento de um sistema de cogeragdo topping de

condensacéo/extracdo, com moendas 100% eletrificadas, &€ mostrado na Figura 2.3:
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Figura 2.3: Esquema de um sistema de cogeracao topping de condensagao/extracdo com

moendas 100% eletrificadas.

A grande vantagem deste tipo de usina é o fato de produzirem uma quantidade de
vapor além da demandada no processo, ao contrario do sistema de cogeracdo tradicional. Esse
fato permite o consumo integral de todo o bagaco disponibilizado a usina, que é uma das
grandes vantagens destes sistemas [22]. A fracdo do vapor que é expandido até os estagios
finais da turbina alcanca pressdes de até 0,1 [bar]. Esse fato aliado ao maior nivel entalpico do
vapor produzido promovem excedentes de eletricidade que podem ser superiores a 100 [MW]
dependendo dos parametros operativos da unidade. A partir de agora, o presente trabalho fara
uso do termo sistema de cogeracdo moderno para fazer referéncia a estes sistemas. Vale
ressaltar que, atualmente, ha poucas plantas de cogeragdo com essa configuracdo no setor

sucroalcooleiro brasileiro, cuja quantidade néo ultrapassa poucas dezenas de unidades [16].
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O resultado do Leildo de Reserva de 2008 divulgado pela EPE comprova a maior
atratividade das condicdes para as usinas com sistema de cogera¢do moderno tendo em vista
que estas foram responsaveis por aproximadamente 70% dos lotes de energia comercializados
no referido leildo [23]. A Figura 2.4 ilustra a evolucdo da capacidade instalada dos sistemas

de cogeracdo do setor sucroalcooleiro nas ultimas décadas no Brasil:
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Figura 2.4: Evolucédo da poténcia elétrica instalada de cogeragdo no setor

canavieiro brasileiro [16].

Em 2013, as 389 usinas do setor canavieiro registradas pela ANEEL, juntas, foram
responsaveis pela producéo de 3564 [MW] médios via cogeracdo [1]. Parte dessa energia —
1844 [MW], que correspondem a 52% do total produzido — foi utilizada pelas proprias usinas
em seus respectivos processos produtivos, enquanto o restante — 1720 [MW] - foram
comercializados com o setor elétrico para abastecimento do SIN. Das 389 usinas existentes no
pais, 170 unidades venderam excedentes de eletricidade, enquanto as demais produziram
apenas a quantidade necessaria ao processo produtivo [1], fato que mostra que a maioria das
usinas do setor canavieiro brasileiro ainda utiliza sistemas de cogeracdo tradicionais, muito
embora, a maior parte da energia elétrica produzida seja proveniente de sistemas de cogeracao
modernos.
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2.2 Aproveitamento do Bagaco em Sistemas BIG-GTCC

2.2.1 Aspectos Gerais da Gaseificacdo

Em linhas gerais, a gaseificacdo é um processo de conversdo termoquimico onde um
material carbonéaceo (sélido, liquido ou até mesmo gasoso) & convertido em um Qas
combustivel. A gaseificacdo € um processo que ocorre com elevada taxa de transferéncia de
calor e baixos tempos de residéncia, de modo que ocorra a oxidacdo parcial entre o material e
um agente gaseificante, que pode ser oxigénio puro ou do ar, que por sua vez, pode vir
misturado (ou ndo) ao vapor d’agua. De forma grosseira, pode-se dizer, portanto, que a
gaseificagdo ¢ uma espécie de “combustdo mal feita”, na qual a reacdo de oxidacdo ocorre em
condicdes subestequiométricas, onde o suprimento de oxigénio é limitado (geralmente 35%
da quantidade de oxigénio teoricamente demandada para a combustdo completa, ou menos)
[24].

Constata-se que o PCI do gés produzido é baixo quando comparado a outros gases
combustiveis como o gas natural ou o GLP. Por esta razdo o gas obtido do processo de
gaseificacdo é também chamado de gas pobre, nomenclatura esta que, apesar de englobar
também outros gases de baixo PCI (gas de alto forno, gas de coqueria, biogas, entre outros),
sera a utilizada no restante deste trabalho para referir-se ao gas obtido como produto da
gaseificacdo. Em geral, o gas pobre é formado por uma mistura gasosa que pode conter CO,
O2, N2, Hz, CH4, CO2, C2Ha, C2Hs, H2S, COS, vapor d’4gua, alcatrdo, particulas solidas, entre
outros. As particulas solidas sdo constituidas majoritariamente por cinzas, que por sua vez,
possuem consideravel presenca de alcalinos em sua composicéo. Ja o alcatrdo é construido

por fendis e hidrocarbonetos pesados.

Um processo de gaseificacdo de qualidade tem por principio basico maximizar os
teores de CO, Hz e CH4 (que s&o os gases que mais contribuem para a elevacédo de seu PCI) e,
ao mesmo tempo, restringir as presencas de H»S, COS, alcatrdo e particulas solidas —
principais responsaveis por processos de erosdo, corrosdo e deposicdo em pecgas ou partes
metalicas — a um nivel de toleréncia aceitavel para que o gas produzido possa ser destinado a
aplicacdes praticas sem provocar danos em equipamentos. E desejavel que gases inertes como

N2 e CO sejam evitados em aplicaces que envolvam a combustdo do gas pobre por questdes
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relacionadas a eficiéncia do processo, muito embora, a presenga destes gases nao ofereca risco
de danos as partes ou pecas metélicas.

Em linhas gerais, a qualidade do gas pobre depende das condi¢bes nas quais o
processo de gaseificagdo é conduzido, que por sua vez, depende do tipo de gaseificador
utilizado. Sabe-se que ha diversos tipos de gaseificadores como os de leito fixo, leito
arrastado, leito fluidizado e os de plasma [25]. Dos gaseificadores mencionados, o que melhor
alia a producdo em larga escala e qualidade é o gaseificador de leito arrastado, que por esta
razdo é responsavel pela maior parte dos Megawatts térmicos de gads pobre produzidos

mundialmente [26].

Os subitens a seguir comentam brevemente o funcionamento do gaseificador de leito
arrastado, assim como as condi¢Ges operacionais adequadas e pré-requisitos que a matéria-

prima deve atender para que o0 gas pobre produzido possua a melhor qualidade possivel.

2.2.2 Gaseificadores de Leito Arrastado

Nos gaseificadores de leito arrastado, o material carbonéaceo pulverizado entra pela
parte superior juntamente com o0 agente gaseificante pressurizado, entre 20 a 65 [bar].
Geralmente usa-se O, como agente gaseificante, que pode vir acompanhado ou ndo de vapor
d’4gua superaquecido. Uma chama turbulenta no topo do gaseificador desencadeia
rapidamente o processo de gaseificacdo em temperaturas em torno de 1200 e 1800 [°C]. O
processo é caracterizado por uma elevada taxa de transferéncia de calor e baixo tempo de
residéncia — da ordem de segundos — gracas aos baixos valores de granulometria e umidade da
matéria-prima, aliados ao elevado gradiente de temperatura entre o nucleo do reator e a
matéria-prima. J& os elevados valores de pressdo aos quais 0 processo de gaseificacdo €
conduzido visam facilitar a remoc¢édo de enxofre do gas pobre, assim como auxiliar a questao
da compactacdo do sistema. Como resultado do processo, obtém-se um gas de alta qualidade,
com PCl em torno de 8 a 12 [MJ/Nm?] [24].

Os valores elevados de temperatura e pressdo fazem com que as cinzas se fundam, de
modo a escoarem para o fundo do gaseificador, onde sdo retiradas como subproduto. Segundo
Higman et al [27], elevadas temperaturas de gaseificagdo diminuem a porcentagem de metano
no gas pobre obtido, fato que, em teoria, diminuiria seu PCI. Entretanto, temperaturas acima

de 1100 [°C] também promovem o craqueamento do alcatrdo, fendis, Oleos e liquidos
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pesados, originando Hz, CO e pequenas amostras de hidrocarbonetos leves, fato que contribui
para 0 aumento do PCI do gas pobre, compensando a menor propor¢do de metano que,
independentemente da temperatura, € pequena [28], [29]. Geralmente, o controle da
temperatura é realizado por meio de um fluxo de &gua, que visa refrigerar o interior do reator
de modo que sua temperatura ndo cresca indefinidamente e, a0 mesmo tempo, permaneca
aproximadamente constante. A Figura 2.5 mostra o esquema de funcionamento de um

gaseificador de leito arrastado:
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Figura 2.5: Esquema de funcionamento de um gaseificador de leito arrastado [30].

Quando retiradas do gaseificador, as cinzas sdo resfriadas e se solidificam, adquirindo
0 aspecto de uma substancia vitrea, que ndo é classificada como residuo perigoso. A
substancia vitrea obtida como residuo da gaseificacdo pode ser misturada com materiais de

construgéo civil ou de estradas ou ainda ser usada para jateamento abrasivo [24], [25].

Devido aos fatos expostos, o gas produzido pela gaseificacdo em leito arrastado
apresenta-se, portanto, mais limpo (apresentando baixissimos teores de alcatrdo,
hidrocarbonetos pesados e cinzas) e com PCI superior ao gés pobre produzido por outros tipos
de gaseificadores. Entretanto, as exigéncias quanto as caracteristicas da matéria-prima por
parte destes gaseificadores sdo mais restritas. Os subitens que se seguem descrevem algumas

das exigéncias mais importantes.

2.2.2.1 Exigéncia Quanto a Granulometria da Matéria-Prima
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A elevada granulometria de matérias-primas sélidas impede que a mesma seja
utilizada como matéria-prima em gaseificadores de leito arrastado, fato que prejudicaria a
transferéncia de calor. Em geral, bons resultados sdo obtidos para matérias-primas com
granulometria em torno de 500 [um], entretanto, resultado ainda melhores sdo obtidos na
faixa de 50 a 100 [um] [31]. No entanto, dependendo do material, muita energia elétrica é
gasta na moagem para que se atinja granulometrias tdo reduzidas. No caso do carvao mineral,
se gasta, em média, 0,01-0,02 [KWe/kWih carvao], que € um valor relativamente baixo quando
comparado a outras matérias-primas. Por outro lado, para matérias-primas de estrutura
fibrosa, como a madeira, esse valor pode atingir, em média, 0,08 [KWe/kWih madeira], O que
inviabiliza seu processo de moagem [25] [32]. Constata-se também que a energia gasta no
processo de moagem de um material é tanto maior, quanto maior for a umidade e a quantidade
de impurezas do mesmo e, portanto, 0os processos de lavagem e secagem, feitos nesta

sequéncia, sdo vitais para que a moagem seja realizada com boa eficiéncia.

Outra possibilidade de facilitar a troca de calor neste tipo de gaseificacdo é deixar a
matéria-prima sélida sob a forma de um liquido viscoso (mediante preparo), com aspecto
semelhante de lama ou lodo. Essa tecnologia se faz presente em diversas plantas IGCC ao
redor do mundo [33].

As tecnologias voltadas para a alimentacdo de gaseificadores pressurizados ja se
encontram consolidadas e foram desenvolvidas para o uso de carvdo mineral em sistemas
IGCC, adentrar em detalhes acerca dessas tecnologias, no entanto, foge ao escopo do presente
trabalho. Em tese, estas tecnologias poderiam ser utilizadas para a alimentacdo de biomassa
desde que esta se assemelhe as condicGes requeridas para o carvdo mineral. Os sistemas de
alimentacdo que exigem que a matéria-prima esteja sob a forma um liquido viscoso fazem o
uso de bombas especiais para injeta-la no gaseificador. No caso do carvdo mineral, o lodo
obtido ¢ injetado mediante o uso de bombas de cavidade progressiva. Uma vez no estado de
liquido viscoso, a rapida transferéncia de calor requerida pela gaseificacdo em leito arrastado
se processa com maior facilidade.

2.2.2.2 Exigéncia Quanto a Composicdo e Manuseio das Cinzas

Caso a solidificacdo das cinzas fundidas ocorra dentro do gaseificador, podem haver
incrustacOes destas em suas paredes internas, algo que deve ser evitado. Em alguns casos,

aditivos podem ser adicionados a matéria-prima de modo que a as cinzas se fundam a
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temperatura mais baixa e tenham menor viscosidade em seu escoamento, fato que acarretaria
na diminuicdo de seu tempo de residéncia, dificultando sua solidificagdo no interior do

gaseificador.

A elevada presenca de alcalinos em sua composi¢do pode ocasionar corrosdo nas
paredes metalicas internas do gaseificador durante o escoamento das cinzas fundidas. Em
geral, a elevada presenca de terra na matéria-prima a ser gaseificada € um dos principais
fatores que elevam a presenga de alcalinos na matéria-prima. Dessa forma, é vital que a
matéria-prima a ser gaseificada seja submetida a um processo de lavagem de qualidade de
modo que a maior quantidade de terra possivel seja removida e consequentemente, o teor de

cinzas como um todo.

2.2.2.3 Exigéncia Quanto a Umidade da Matéria-Prima

Para qualquer material carbondceo com teor de umidade elevada, a transferéncia de
calor ao mesmo é prejudicada ao ponto de a gaseificacdo em leito arrastado ndo ser
desencadeada. Em geral, a umidade do material deve ser de, no maximo 15%. Alguns
materiais, como o carvdo mineral tipo linhito e alguns tipos de biomassa, apresentam umidade
em torno de 45% — fato que exigiria que estes fossem submetidos a um processo de secagem
para, entdo, poderem ser gaseificados em leito arrastado [34]. Outros materiais, como o
carvao mineral tipo antracito, possuem, por natureza, umidade extremamente baixa (em torno

de 3%), fato que os dispensa do processo de secagem.

2.2.3 Sistemas de Limpeza do Gas Pobre

O gas pobre obtido a partir da gaseificacdo em leito arrastado, apesar de se apresentar
com boa qualidade, ndo estd livre de conter substancias que dificultam sua posterior
aplicagdo, como CO», gases sulfurosos (H2S e COS) e material particulado (cinzas ndo
fundidas, entre outros). A presenca destas substancias indesejaveis, muito em parte, é funcéo

das condices as quais o processo de gaseificagdo é conduzido.

Para a remocdo de particulas sélidas, o gas pobre é submetido & agdo sequencial e
conjunta de ciclones, filtros de vela e lavadores de gas e precipitadores, respectivamente. O

lavador de gas, em particular, tem especial participacdo no sistema de limpeza por também ser
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o principal meio de remogéo de eventuais tracos de alcalinos, compostos halogenados (HCI e
HF) e compostos nitrogenados (HCN, HNCO e NOy) presentes no gas pobre [35], [36], [37].
Para a remocéo de gases sulfurosos e captura de CO2, 0 gas deve ser submetido a um processo

de limpeza, que pode ser de dois tipos: sistemas CGCU ou HGCU.
Os sistemas CGCU (do inglés, Cold Gas Clean Up) sdo os mais difundidos

atualmente. No presente trabalho, convenciona-se a denominacdo sistema de limpeza a frio
para fazer referéncia a estes sistemas. Nestes sistemas 0 gés pobre, ao sair do gaseificador, €
resfriado em torno de 40 [°C] por meio de um sistema de resfriamento com &gua circulante
que, por sua vez, produz uma determinada quantidade de vapor saturado em decorréncia da
absorcao de calor [38], [39], [40]. Nestes sistemas, o CO e gases sulfurosos sdo absorvidos
por solventes. Em funcdo do solvente utilizado, o processo de limpeza executado pelo
sistemas CGCU recebe nomenclaturas distintas que, por sua vez, caracterizam a tecnologia
utilizada:  monoetilamina (MEA), dietanolamina (DEA), trietanolamina (TEA),
metildietanolamina (MDEA), polialquileno glicol dimetil éter (processo Selexol), carbonato
de propileno anidro (processo Fluor), metanol refrigerado (processo Rectisol),
isopropanolamina (processo Sulfinol), entre outros [41].

Jé os sistemas HGCU (do inglés, Hot Gas Clean Up) dispensam o resfriamento do gas
pobre para a remogao de particulas solidas e enxofre, razdo pela qual estes sistemas sdo mais
eficientes que o0s sistemas CGCU. Estes sistemas, no entanto, estdo em fase de
desenvolvimento e sdo demasiadamente caros, sendo usados em poucos projetos de

gaseificacdo no mundo [35].

2.2.4 Plantas de Gaseificacao

Apos a limpeza, o gés pobre pode ser utilizado como matéria-prima na industria para a
obtencdo de produtos quimicos, combustiveis (liquidos ou gasosos) ou servir de combustivel
em centrais termelétricas para a producdo de energia elétrica. A producdo de energia elétrica,
de modo geral, pode se dar tanto em plantas que produzem produtos quimicos e combustiveis
(garantindo a autossuficiéncia do processo produtivo) como em plantas destinadas somente a
sua producdo. Essa integracdo entre gaseificador, sistema de limpeza e processo industrial

quimico e/ou geragdo termelétrica vem a conceber as chamadas plantas de gaseificacao.
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Em qualquer um dos casos, a forma mais eficiente de se produzir energia elétrica a
partir do gas pobre é através do aproveitamento deste em ciclo combinado Brayton-Rankine,
concebendo os chamados sistemas integrados de gaseificacdo com ciclo combinado, que
podem ser do tipo IGCC ou BIG-GTCC. Nos sistemas IGCC (do inglés, Integrated
Gasification Combined Cycle), a matéria-prima usada na gaseificacdo é de origem fossil,
havendo plantas que utilizam carvdo mineral, petroleo, coque de petrdleo, asfalto, 6leos
pesados, entre outras. J& nos sistemas BIG-GTCC, a matéria-prima usada na gaseificacéo é a

biomassa ou residuos sélidos urbanos (RSU).

2.2.4.1 Plantas IGCC

A primeira planta ICCC a operar em escala comercial foi a planta de Lunen,
inaugurada em 1972 e localizada na antiga Alemanha Ocidental [42]. Este tipo de sistema
surgiu como uma alternativa mais limpa para o aproveitamento energético do carvdo mineral,
que até entdo era feito somente atraves da queima em Ciclo Rankine. No aproveitamento do
carvao mineral em Ciclo Rankine, o enxofre nele contido sai junto com os gases de
combustdo da caldeira a pressdo atmosférica, sob a forma de SOx. Ja nos sistemas IGCC, o
enxofre se faz presente no gas pobre sob as formas de H>S e COS pressurizados, fato que
torna sua remocao muito mais facil quando comparado ao Ciclo Rankine [38]. Neste ponto é
importante observar que a gaseificacdo em sistemas pressurizados ndo somente é importante
no quesito compactacdo do sistema e fusdo das cinzas, mas também devido a melhor

eficiéncia no processo de limpeza do gas obtido.

Apesar de algumas ligeiras diferencas que podem haver entre as diversas plantas

IGCC em operagdo atualmente, seu aspecto geral pode ser esquematizado da seguinte forma:
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Figura 2.6: Esquema do funcionamento de um sistema IGCC [38], [39].

Observando-se o esquema da planta IGCC mostrado na Figura 2.6, nota-se que a

matéria-prima, antes de ser gaseificada, passa por um conjunto sequencial de operacGes que

convencionou-se chamar de sistema de preparo, cujo objetivo é adequar a matéria-prima as

condigdes requeridas pelo processo de gaseificacdo em leito arrastado. Em plantas IGCC, esse

processo de adequacdo pode ser feito de duas formas:

e Secagem do material, seguida de moagem de modo que a matéria-prima possua a

granulometria requerida na gaseificacdo em leito arrastado;

e Adicdo de agua a matéria-prima de modo que a mesma adquira o aspecto de um lodo

Vviscoso, que serd posteriormente encaminhado ao processo de gaseificacdo em leito

arrastado.
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2.2.4.2 Plantas BIG-GTCC

Atualmente ndo ha plantas BIG-GTCC em operagédo [43]. A Tabela 2.1 mostra os

projetos de plantas BIG-GTCC que ja estiveram em fase de operacdo ou planejamento:

Tabela 2.1: Plantas BIG-GTCC que j& estiveram em fase de operacéo ou planejamento [43].

Projeto (Pais) Tecnologia Capacidade Status
ABIGCC, Termiska Faléncia em 2002, mudanca de
ARBRE (GRB) 8 [MWe] o
Processador AB (TPS) proprietario, incerto desde 2003.

ABIGCC antes, Lurgi
EF, Bioelettrica PBIGCC depois,

. 12 [MWe] Cancelada em 2003.
(ltalia) Carbona
o ABIGCC conceito, 7.7 [MWe] . N
Chianti (Italia) Sem mais informagdes.
TPS 18 [MWith]
Em operacdo por 3600 horas
\Varnamo PBIGCC, Foster 6 [MWe] finalizado em 1999. Recentemente
(Suécia) Wheeler 9 [MWth] foram modificados os objetivos do
projeto.
Andhra Pradesh i
(india) PBIGCC, Carbona 12.5 [MWe] Operacéo planejada em 2006
ndia
) Gaseificagdo com
Gussing )
I _ vapor combinada com 2 [MWe] )
(Austria) (ndo é o Em operagdo desde 2002
MCI, Universidade 4.5 [MWth]

BIG-GTCC) o ]
Tecnologica de Viena

O relativo baixo porte dos sistemas idealizados justificou — por conta de aspectos
econdmicos — o0 uso de préticas desfavoraveis a producéo de um gas pobre de qualidade e de
facil limpeza, como o uso do ar como agente gaseificante e operagdo em baixas presses, com

alguns gaseificadores operando até mesmo com presséo atmosférica.

Atualmente ha algumas plantas IGCC que utilizam biomassa misturada a matérias-

primas de origem fossil, naquilo que se pode chamar de co-gaseificacio. E caso das plantas
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Demkolec (localizada em Buggenum, Holanda) e da SVZ Sistec (localizada em Schwarze
Pumpe, Alemanha) [26].

A ideia inicial de desenvolver as plantas BIG-GTCC era, de fato, que estas se fossem
uma evolucdo em relagdo as plantas IGCC, aproveitando as licbes adquiridas ao longo dos
anos para estes sistemas usando, no entanto, uma matéria-prima mais barata e mais favoravel
a gaseificacdo. Segundo Vassilev et al [44], os baixissimos teores de nitrogénio e enxofre na
composigdo elementar da biomassa em relagéo aos do carvdo mineral a tornam mais vantajosa
para o processo de gaseificacdo, de modo a produzir um gas mais limpo e com menor teor de
inerte. Além disso, de acordo com 0s mesmos autores, 0 maior teor de oxigénio na
composicao elementar da biomassa quando comparada ao carvdo mineral também se mostra
uma vantagem, fato que ocasionaria menor consumo de agente gaseificante, tornando o
processo de gaseificacdo mais econdmico. O fato de a biomassa ser um recurso renovavel

também deve ser encarado como uma vantagem.

De fato, muitas das tecnologias e boas praticas desenvolvidas para sistemas IGCC
podem ser diretamente utilizadas em sistemas BIG-GTCC, como os sistemas de limpeza
utilizados para o gas pobre, os sistemas de alimentacdo para gaseificadores pressurizados,
além das turbinas a gas adaptadas para gas de baixo PCI. Por outro lado, a dificuldade em
adequar a biomassa as condicBes exigidas pelo gaseificador de leito arrastado foram
determinantes para que todas as tentativas de implantacdo de sistemas BIG-GTCC até hoje
feitas se dessem em sistemas mais simples e de menor porte, sem que houvesse a producdo de
um gas pobre de qualidade a ponto de tornarem a operacdo destes sistemas econémica e

sustentavel.

2.2.4.3 Status das Plantas de Gaseificacéo

Dados com respeito a producdo mundial de gas pobre, de acordo com a organizacéao

Gasification Technology Council [45], podem ser esquematizados segundo a Tabela 2.2:
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Tabela 2.2: Dados com respeito a produgdo mundial de gas pobre.

Em Operacdo Em Construcdo Planejamento

(2015) (2017) (2020)
N° de Projetos 340 106 132
N° de Gaseificadores 833 324 664
Producdo de Gas Pobre [GWth] 148 97 113

Segundo Higman [26], por meio da Higman Consulting GmbH, as plantas de

gaseificacdo se distribuem mundialmente segundo a Figura 2.7:

Figura 2.7: Distribuicdo mundial das plantas de gaseificacao [26].

Como consequéncia dos fatos comentados no subitem anterior, a matéria-prima mais
utilizada mundialmente na gaseificacdo € o carvao mineral e, segundo a revista especializada
Corner Stone [46], o carvdo mineral permanecera como matéria-prima dominante na
gaseificacdo pelas préximas décadas. Ainda segundo a Corner Stone [46], apesar de pouco
significativa atualmente, a biomassa é a matéria-prima que apresenta 0 maior potencial de
crescimento, juntamente com os residuos sélidos urbanos (RSU). A Figura 2.8 mostra 0s
resultados dos estudos realizados por Higman [26], por meio da Higman Consulting GmbH,
que relata como se distribui a producdo mundial de gas pobre por matéria-prima utilizada na

gaseificagdo:
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Figura 2.8: Producdo mundial de gas pobre por matéria-prima utilizada [26].

Em geral, a maior parte da producdo mundial de gas pobre € destinada a producdo de
produtos quimicos e tudo indica que em um futuro préximo este cenario permanecera
inalterado [46]. De acordo com Higman [26], 25% da producdo mundial de amonia e mais
30% da producdo mundial de metanol sdo produzidos via gaseificacdo. Estudos realizados
pelo mesmo autor também mostram como sdo aproveitados o0s Megawatts térmicos

produzidos mundialmente, conforme pode-se observar na Figura 2.9:
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Figura 2.9: Distribuicdo mundial dos produtos obtidos em plantas de gaseificacdo [26].

Em contraste com a producdo de produtos quimicos e combustiveis, o aproveitamento
do géas pobre para a producdo de energia elétrica tem decaido rapidamente, inclusive, com a
ndo concretizacdo de muitos dos projetos propostos nos Estados Unidos. Segundo Corner
Stone [46], o surgimento do gas natural abundante e barato tem sido um divisor de aguas,
tornando a gaseificacdo do carvdo economicamente menos competitivo na América do Norte.
Além disso, a exigente regulamentacdo ambiental dos EUA tem resultado na concretizacdo de
poucos, dos novos projetos de gaseificacdo a base de carvao gque estavam sendo planejados.
Os projetos que ainda continuam vivos foram reconfigurados para produzirem, além da
energia elétrica, maltiplos produtos e captura de CO2, como é o caso da planta Texas Clean
Energy Project. De acordo com a organizacdo Gasification Technology Council [45], ha a
tendéncia para que surjam em um futuro relativamente proximo, plantas de gaseificacdo

maiores que as atualmente utilizadas, assim como menores também.

Os projetos maiores a partir de agora tendem a se concentrar na Asia e Oriente Médio,
utilizando petréleo, coque de petréleo e carvdo mineral como matéria-prima. A capacidade
dos gaseificadores utilizados, no entanto, ndo tende a se alterar, mas sim a quantidade de
unidades, que aumentaria. Ao mesmo tempo, em alguns paises, como os Estados Unidos, a
demanda por unidades de gaseificacdo menores e modulares com o intuito de produzir
exclusivamente energia elétrica tem aumentado. Gaseificadores modulares ainda estdo em

desenvolvimento e teriam o intuito de aproveitar residuos sélidos urbanos, biomassa e
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residuos industriais para gerar energia elétrica em locais como areas rurais de paises

desenvolvidos ou bases militares temporarias.

2.2.5 Aspectos e Propriedades da Gaseificacdo dos Residuos da Industria

Canavieira

Em geral, o bagaco disponibilizado como residuo apds o término da moagem possui
granulometria muito variada, que vao desde particulas finas com tamanho milimétrico até
trogos com alguns centimetros [47]. J& seu teor de umidade situa-se em torno de 50% devido
ao processo de embebicdo [48]. Estas caracteristicas fazem com que a gaseificacdo do bagago
de cana in natura em leito arrastado seja impraticAvel. Nao obstante, os poucos trabalhos
envolvendo a gaseificacdo do bagaco foram feitos em gaseificadores de leito fixo e leito
fluidizado. Podem-se citar como exemplos os trabalhos de Hassuani et al [48] e Gabra et al
[49], que citam somente a realizacdo da secagem como preparo do bagaco antes de submeté-
lo ao processo de gaseificacdo. Para que o uso do bagaco na gaseificacdo em leito arrastado
seja viavel, é necessario, portanto, que 0 mesmo seja submetido a um processo de pré-
tratamento de modo que, ao final deste, esteja em condi¢des similares ao carvdo mineral
utilizado em plantas IGCC, seja na forma solida — com granulometria na faixa de 50 a 100

[Um] — ou com o aspecto de um lama.

Ja a palha disponibilizada as usinas possui granulometria varidvel e umidade de
aproximadamente 15% [50]. Por se tratar de folhagem fina e leve, ndo had um sistema de
secagem e trituracdo que a adeque as condi¢des exigidas pelo gaseificador de leito arrastado.
De fato, de acordo com Gabra et al [51], a palha mostra-se uma matéria-prima muito mais
problematica para a gaseificacdo do que o bagaco. De acordo com estes autores, isso se deve
ao seu alto teor de cinzas, aproximadamente o dobro do bagaco (em base seca). O alto teor de
cinzas na matéria-prima, por sua vez, diminui a eficiéncia da gaseificagdo em leito arrastado,

em decorréncia da menor producdo de megawatts térmicos de gas pobre.

De fato, a lavagem da cana possibilita a remocdo de terra da mesma, ao passo que um
sistema de lavagem eficiente para a palha ainda ndo é uma realidade comercial. Isso, de fato,
contribui para que o bagaco possua menor teor de cinzas que a palha. Consequentemente, a
gaseificacdo do bagaco em leito arrastado mostra-se mais viavel que a da palha. Por esta

razdo, o presente trabalho ira considerar o aproveitamento da palha apenas para a queima em
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plantas de cogeracéo, ao passo que o aproveitamento do bagaco para a gaseificacdo em leito
arrastado serd considerado, desde que o mesmo seja submetido a um pré-tratamento para

adequar-se as condicdes exigidas pelo gaseificador de leito arrastado.

2.3 Preparo do Bagaco de Cana para a Gaseificacdo em Leito

Arrastado

Os métodos mais pesquisados para 0 preparo de biomassas de diversos tipos para a
posterior gaseificacdo em leito arrastado advém de rotas termoquimicas: a pir6lise rapida e a
torrefacdo. Em geral, ambos os processos tém por objetivo converterem a biomassa em um
combustivel de maior valor agregado, que possui maior PCI, além de melhores caracteristicas
de armazenamento e transporte em relacdo a biomassa original. Constata-se que os produtos
obtidos de ambos os processos, a partir de diferentes tipos de biomassa, possuem composicao

quimica semelhantes.

O principal produto da pir6lise rapida possui o aspecto de um liquido ou 6leo viscoso,
que pode alimentar gaseificadores pressurizados de leito arrastado mediante o uso de bombas
de cavidade progressiva. J& o principal produto da torrefacdo € constituido de material s6lido
com aspecto quebradico e hidrofébico, fatores que facilitam sua moagem para que o produto
obtido seja pulverizado e possa ser usado em sistemas de alimentacdo de gaseificadores
pressurizados de leito arrastado. Tanto a pir6lise rapida, como a torrefacdo guardam certas
peculiaridades quanto as caracteristicas que a biomassa deve ter para que 0 processo seja
conduzido de maneira satisfatéria. Os subitens que se seguem descrevem, de forma sucinta,

ambos 0s processos sob 0 ponto de vista técnico e status de desenvolvimento.

2.3.1 Pirolise Rapida

A pirdlise da biomassa é definida como um processo termoquimico que consiste na
sua decomposi¢do mediante fornecimento de calor em uma atmosfera com total auséncia de
um agente oxidante (oxigénio puro ou do ar) ou com um suprimento tdo reduzido deste
agente, que nem a combustdo, nem a gaseificacdo ocorrem de forma considerdvel. A
decomposigdo ocasionada pela pirdlise (conhecida de forma genérica como reag@es primarias)

origina como produtos um composto carbonaceo sélido quebradico e de aspecto escurecido,
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constituido majoritariamente por cinzas e carbono fixo, além dos gases da pirdlise, que séo
formados por gases condensaveis (alcatrdo, agua e hidrocarbonetos pesados) e gases ndo-
condensaveis (CO, CO, CHs, C2H2, CoHs, entre outros). A proporcdo de cada um destes
produtos, no entanto, depende fundamentalmente do tipo pirdlise, que pode ser lenta ou
rapida, em funcdo da taxa de aquecimento ao qual a biomassa € submetida. Na pirélise rapida,
a taxa de aquecimento é superior a 300 [°C/min], enquanto na pirdlise lenta este valor é de 5 a
7 [°C/min] [52].

Em ambos os casos, o0 nicleo do reator é aquecido até a temperatura de pir6lise, cujo
valor situa-se normalmente entre 500 e 600 [°C]. Este aquecimento pode se dar de forma
direta ou indireta. Biomassas de diversos tipos, em geral, possuem baixos valores de
condutividade térmica: aproximadamente 0,1 [W/m.K] ao redor das particulas e 0,05
[W/m.K] através das particulas, fato que dificulta a transferéncia de calor para o interior das
mesmas [53]. Dessa forma, a taxa de aquecimento da biomassa é controlada principalmente

pelo tamanho da particula e sua umidade.

Na pirolise rapida, a elevada taxa de aquecimento se deve a granulometria reduzida e a
baixa umidade da biomassa, cujos valores, sdo no maximo, 2 [mm] e 10%, respectivamente
[54]. Neste caso, h& o predominio da cisdo e da despolimerizacdo de sua estrutura fibrosa nas
reacOes primarias, favorecendo a producdo de maiores proporcdes de gases da pirdlise em
detrimento do residuo sélido carbonéaceo que, por sua vez, no entanto, ndo se apresenta em

quantidade desprezivel.

Na pirélise lenta, a baixa taxa de aquecimento se deve a granulometria mais elevada —
superior a 2 [mm] — e ao maior teor de umidade, situado na faixa entre 15 a 20% [53], [55].
Neste caso, hd a predominancia da desidratacdo, descarboxilacdo, desvolatilizacdo e
carbonizacdo nas reacdes primérias, favorecendo a formagdo do composto carbonaceo sélido
em maiores proporcGes, em detrimento dos gases da pir6lise que, no entanto, ndo se

apresentam em quantidade desprezivel [29].

Tempos de residéncia longos (da ordem de minutos ou horas) ocasionam 0O
craqueamento (reagbes secundarias) da fragdo correspondente aos gases condensaveis,
originando gases mais leves e ndo-condensaveis (gases secundarios), que se juntam aos gases
ndo-condensaveis previamente existentes (gases primarios). J& tempos de residéncia curtos
(da ordem de segundos) possibilitam que seja feito o resfriamento dos gases da pirolise assim
que estes sé@o retirados do reator, de modo a condensar a fragdo correspondente aos gases

condensaveis, originando o chamado liquido pirolitico.
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A pirdlise rapida vem normalmente associada a baixos valores de tempo de residéncia
(< 3 [s]), maximizando, portanto, a producdo de liquido pirolitico. Casos extremos da pirdlise
rapida séo a pirolise flash e a pirdlise ultrarrapida, que maximizam ainda mais a producdo de
liqguidos com tempos de residéncia inferiores a 1 [s] e 0,5 [s], respectivamente [53].
Entretanto, nestes dois casos, seria necessario que a biomassa fosse submetida a

granulometria inferior a 200 [um], o que seria inviavel do ponto de vista econémico.

J& a pirdlise lenta pode vir associada a baixos ou elevados tempos de residéncia (da
ordem de minutos ou horas) em func¢éo do produto que se deseja obter em maior quantidade a
partir dos gases da pirdlise — liquido pirolitico ou gases nao-condensaveis, respectivamente.
Um caso extremo de pirdlise lenta é a carbonizacdo, que ocorre em fornos e retortas para a
producdo de carvdo vegetal a partir do uso de biomassa lenhosa como matéria-prima. Neste
caso, o sistema é alimentado com toras de madeira com comprimentos entre 25 [cm] e 2[m] e
umidade na faixa de 15 a 20% [56], [57].

De modo geral, em ambos os tipos de pir6lise se obtém o residuo carbonaceo sélido,
liquido pirolitico e gases. Entretanto, ndo é apenas a porcentagem de cada um deles entre 0s
produtos finais que é afetada em funcao do tipo de pir6lise, mas também a qualidade de cada
um destes produtos. De acordo com Hugo [53], o liquido pirolitico coletado da pirélise rapida
possui aspecto homogéneo, recebendo a denominacéo 6leo pirolitico ou bio-6leo. J& o liquido
pirolitico da pirdlise lenta é formado por duas fases distintas: 6leo decantado e fase aquosa,
gue ja ndo é de serventia para processos de gaseificacdo em leito arrastado, ao contrario do
que ocorre com o Oleo pirolitico proveniente da pirdlise rapida, cuja producdo passa a ser

focada nos subitens que se seguem.

2.3.1.1 Caracteristicas do Oleo Pirolitico

O 6leo pirolitico é um liquido marrom escurecido, com alto contetdo de compostos
oxigenados e agua. A porcentagem de dgua em sua composicdo se situa na faixa de 15 a 35%
em massa [58]. J& a porcentagem de oxigénio na composi¢do elementar se situa na faixa de 40
a 50%, distribuido em mais de 300 componentes que ja foram identificados [59]. Devido ao
alto teor de agua e compostos oxigenados, o 0leo pirolitico € imiscivel a hidrocarbonetos e

seu poder calorifico é consideravelmente inferior ao de outros combustiveis fosseis.

Diminuir o teor de agua no liquido pirolitico seria altamente desejavel devido ao

aumento da densidade energética, diminui¢do dos custos de transporte, além de questdes
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relacionadas a estabilidade da composicéo e acidez [60]. Por outro lado, diminuir este teor
mostra-se invidvel sob o ponto de vista da aplicabilidade, devido ao aumento de sua
viscosidade. Para propor¢des de agua abaixo de 15% em massa no 6leo pirolitico, ocorrem
aumentos exponenciais em sua viscosidade, fator que é indesejavel para a utilizacdo em
motores de combustdo interna e operagdes de bombeamento, que requerem elevada fluidez,
como é o caso da alimentacdo de gaseificadores pressurizados [58]. Para a combustdo em
caldeiras, o problema da viscosidade, no entanto, ndo € significativo [61]. J& a diminuicdo do
elevado teor de oxigénio do oleo pirolitico seria excelente para a aplicacdo do mesmo como

combustivel em meios de transporte.

Pode-se ainda reduzir a viscosidade do Gleo pirolitico durante seu armazenando
mediante a adicdo de 10 a 20% de etanol. A adicdo de metanol também traz propriedades
benéficas para seu armazenamento, como maior estabilidade [62]. A presenca de &cidos
carboxilicos no 6leo pirolitico ocasionam a queda do pH em torno de 2 a 3. Este fato pode
fazer com que o 6leo pirolitico seja corrosivo, fato que pode ser ainda mais agravado em
temperaturas elevadas. Logo, devem-se utilizar gaseificadores com paredes internas

compostas com materiais mais resistentes a corroséo [63].

2.3.1.2 Status da Pirdlise Rapida da Biomassa

Segundo Suh [64], plantas voltadas para a producdo de 6leo pirolitico através da
pirolise répida ainda se encontram, predominantemente, em estagio inicial de
desenvolvimento, havendo apenas projetos em escala de laboratério, plantas-piloto e plantas

demo. Relatdrios sobre estas unidades, no entanto, sdo escassas [65].

Em publicacdo da IEA Bioenergy [66], ha o relato das tecnologias presentes nos
modelos comerciais de pirolisadores e suas respectivas caracteristicas. Descrevé-las, no
entanto, foge do escopo do presente trabalho. Segundo Suh [64], a tecnologia mais difundida
é a de leito fluidizado borbulhante, que em 2013, contava, em ambito global, com apenas doze
unidades em operacdo, das quais a maior delas era produzida pela empresa canadense

Dynamotive e tinha capacidade de producéo de até 8,0 [t/h] de 6leo pirolitico.

Ainda segundo Suh [64], na maioria dos pirolisadores comercialmente disponiveis
ocorre a transferéncia direta de calor, pois esta acarreta em maior eficiéncia ao processo da
pirélise rapida. Nao obstante, todos os reatores mencionados na publicagdo da IEA Bioenergy

utilizam gases inertes para 0 processo, em maior ou em menor quantidade. A grande
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desvantagem destes reatores, no entanto, reside no fato de que gases inertes se misturarem aos
gases da piro6lise, dificultando a condensagdo da fragdo condensavel dos gases devido a maior
area que os condensadores devem possuir. Os gases inertes utilizados, por sua vez, sao
aquecidos indiretamente a partir de uma fonte quente, que pode provir da queima da queima
dos gases ndo-condensaveis da pirélise e/ou do residuo carbonaceo solido obtido. Quando a
energia proveniente da queima dos residuos gerados no processo da pirélise é suficiente para
atender a demanda energetica necessaria para desencadear o processo, diz-se que a pirolise é
auto-térmica. Segundo Begman [67], evita-se 0 uso de vapor d’agua como fluido de
transferéncia de calor pelo fato de o funcionamento do pirolisador ser atrelado ao
funcionamento de uma caldeira, 0 que ocasionaria queda na confiabilidade do sistema como
um todo.

Apesar das exigéncias quanto a granulometria da biomassa e das dificuldades em sua
moagem, constata-se que muitos tipos de biomassa podem ser utilizados como matéria-prima
da pirdlise. Segundo Bridgwater [68], a maior parte dos experimentos e projetos que
envolvem a pirdlise rapida da biomassa foca na utilizacdo de madeiras florestais que servem
como matéria-prima a industria como madeiras de pinheiro e eucalipto. Essa questdo pode ser
atribuida, provavelmente, ao fato de a maioria dos experimentos e projetos que envolvem a
producdo de 6leo pirolitico por meio da pirolise rapida terem sido feitos na América do Norte
e paises europeus, que sdo locais onde esse tipo de biomassa é abundante em decorréncia das
condicBes climéticas favoraveis, além desses paises possuirem um setor industrial que a
utiliza como matéria-prima altamente desenvolvida e difundida — casos dos setores de papel e
celulose, mdveis, construcdo civil, cosméticos, entre outros. De acordo com o mesmo autor,
além da madeira, testes foram feitos com licor negro, residuos florestais e residuos agricolas
(cascas, palha, caroco de azeitona, entre outros), contabilizando, ao todo, testes com mais de
100 diferentes tipos distintos de biomassa. Trabalhos envolvendo a pirdlise rapida do bagago
de cana, no entanto, sdo relativamente escassos na literatura. O trabalho envolvendo o maior
nivel de detalhamento do tema foi feito por Hugo [53]. Uma importante conclusdo de seu
trabalho foi que a producdo de dleo pirolitico a partir do bagaco é otimizada em 500 [°C].
Outros trabalhos no tema foram desenvolvidos por Yanik et al [69], Henrich [70], Drummond
& Drummond [71], Tsai et el [72], todos com temperatura de pirélise com temperaturas bem
préximas dos 500 [°C].
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2.3.1.3 Status da Utilizacio do Oleo Pirolitico na Gaseificagdo em Leito Arrastado

Atualmente, h& poucos registros de plantas que envolvam a integracdo entre 0s
processos de pirdlise rapida e gaseificacdo em leito arrastado. A tecnologia encontra-se
predominantemente em escala de laboratorio, com algumas plantas-piloto. Alguns trabalhos
envolvendo o tema podem ser citados como os de Leijenhorst et al [73], Venderbosch e Prins
[74], Van Rossum [75], Carlssom et al [76], além de Chhiti et al [77].

2.3.2 Torrefacdo

A torrefacdo é um caso particular de pirdlise lenta, cuja temperatura final (denominada
genericamente por temperatura de torrefacdo), segundo Basu [29], situa-se entre 200 a 300
[°C]. Outros autores, como Anders et al [78], situam a torrefagdo na faixa de temperatura
entre 200 e 350 [°C]. O maior objetivo da torrefacdo da biomassa € produzir um composto
solido, que genericamente recebe a denominacdo biomassa torrefada. Do processo de
torrefacdo obtém-se também, em menor propor¢do, 0s gases da torrefacdo, que por sua vez,

sdo compostos por vapores condensaveis e ndo-condensaveis.

Segundo Basu [29], para uma mesma taxa de aquecimento, a medida que a
temperatura de torrefacdo supera 300 [°C], a biomassa sofre graus mais severos de torrefagéo,
que fazem que o processo va cada vez mais, se aproximando da carbonizagdo. A Figura 2.10

mostra o aspecto de lascas de madeira de pinho submetidas a diferentes graus de torrefacéo:
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Figura 2.10: Lascas originais de madeira de pinho (A) e os correspondentes materiais
torrefados. Marrom Claro (B) T=260 [°C]; t=25 min. Marrom Escuro (C) T=310 [°C]; t=8
min. Preto (D) T=310 [°C]; t=25 min.

Ao final do processo, os dados mais importantes a serem extraidos da biomassa
torrefada sdo a massa e a energia retidas, que sdo fornecidos na forma de porcentagem em
relacdo a biomassa originalmente utilizada. Segundo Bergman et al [79], ambos os valores séo

definidos e calculados em base seca e livre de cinzas:

Mior
M atiqa = ———— 2.1
retida Minicial ( )
PCI,
Eretida = Mretida XWni:al (2-2)

2.3.2.1 Caracteristicas da Biomassa Torrefada

Em relagdo a biomassa in natura, a biomassa torrefada possui maior densidade
energetica e dificuldade muito maior em absorver umidade do meio, fatores que facilitam seu
armazenamento e transporte. Além desses fatores, a biomassa torrefada possui aspecto
quebradico, fato que contribui para que a energia gasta em sua moagem seja reduzida.
Trabalhos de Phanphanich & Mani [80] e Arias et al [81] relatam que a capacidade em

absorver umidade, assim como energia gasta no processo de moagem sdo enormemente
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reduzidas com o aumento do grau de torrefacdo da biomassa. Os mesmos autores também

relatam que o PCI da biomassa torrefada aumenta com o aumento do grau de torrefagéo.

O trabalho realizado por Pach et al [82], em particular, também fornece um nivel de
detalhamento interessante do processo de torrefagdo. O experimento foi processado com as
utilizacdes de bagaco de cana, além de madeiras de videira e pinho, que foram submetidos
separadamente a torrefacdo com a mesma taxa de aquecimento. Contata-se que as
composicdes elementares dos produtos finais obtidos sdo muito semelhantes — para a mesma
temperatura de torrefagdo e mesmo tempo de residéncia — fato que reforca a ideia de que a
torrefacdo uniformiza as composi¢fes quimicas de diferentes biomassas. Observa-se também
— com relacdo a composicéo elementar (em base seca e livre de cinzas) — que quanto maior o
grau de torrefacdo, maior sera a porcentagem de carbono, enquanto a de oxigénio cai, fato que
reforca a ideia do aumento do PCI ao final do processo. A massa e a energia retidas também

decaem quanto maior for o grau de torrefacéo.

Em termos comparativos, a Tabela 2.3 mostra o PCI e as composic¢des elementares

(em base seca e livre de cinzas) para diferentes tipos de carvao mineral e turfa:

Tabela 2.3: Quadro comparativo das composicdes elementares e PCI de diferentes tipos de

carvao mineral, turfa e bagaco torrefado com as condic¢des especificadas [34], [83].

Combustivel C% H% O% N¥» S% PCI (MJ/kg)
Antréacito 91,8 3,6 2,5 1,4 0,7 36,2
Betuminoso 82,8 51 10,1 1,4 0,6 36,1
Sub-Betuminoso 76,4 5,6 14,9 1,7 1,4 31,8
Linhito 71 4,3 23,2 1,1 0,4 26,7
Turfa 55,7 54 36,9 1,5 0,5 22,8
Bagaco Torrefado 52,8 55 415 044 - 21,98

De fato, o bagaco torrefado que foi explicitado na Tabela 2.3 encontra-se no limiar das

condigdes de torrefacéo, fato que o fez aproximar-se da turfa.
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2.3.2.2 Status da Torrefagdo de Biomassa

Plantas voltadas para a producdo de biomassa torrefada ainda se encontram em estagio
inicial de desenvolvimento, havendo apenas projetos em escala de laboratorio, plantas-piloto e
plantas demonstrativas. Relatorios sobre essas unidades, no entanto, sdo igualmente escassos.
Kleinschmidt [84] e Koppejan [85] relatam os modelos comerciais de torrefadores atualmente
em operacdo, onde nota-se predominio dos reatores de leito fixo e rotativos (direto e indireto).

Descrever seus respectivos funcionamentos, no entanto, foge ao escopo do presente trabalho.

Diversos tipos de biomassas também ja foram utilizadas como matéria-prima da
torrefacdo, no entanto, ha relativamente poucos trabalhos envolvendo a torrefacdo do bagaco
de cana. Podem ser citados, neste caso, os trabalhos de Pach et al [82], Jorapur & Rajvanshi
[86], Ramos e Paula [87], Pinchuai et al [88], Chen & Sheen [89], Hobson [90] e Daniyanto et
al [91].

2.3.2.3 Status da Utilizacéo da Biomassa Torrefada na Gaseificagdo em Leito Arrastado

Atualmente, h& poucos relatérios ou trabalhos que envolvam a integracdo entre 0s
processos de torrefacdo e gaseificacdo em leito arrastado. A tecnologia encontra-se
predominantemente em escala de laboratério, com algumas plantas-piloto. Alguns trabalhos
envolvendo o tema podem ser citados como os de Strandberg [92], Couhert et al [93],
Dudynski e Kwiatkowski [94], Chen et al [95], além de Weiland et al [96].

Em dezembro de 2012, no entanto, foi anunciado o Projeto Wood Spirit, que tem por
objetivo a construcdo da primeira planta de gaseificacdo com as caracteristicas mencionadas
no municipio de Delfzijl, Holanda. Esta planta tera por objetivo produzir 400 ton/ano de
metanol a partir do gas obtido na gaseificagdo, via rota BTL. Um financiamento de €199
milhdes foi concedido a execucdo da obra que, até a data do presente trabalho, ainda nédo
entrou em operacao [97].

2.4 Conclusoes Preliminares

Por meio da revisdo bibliografica, constata-se que as tendéncias do setor canavieiro

brasileiro para os proximos anos € que a colheita da cana-de-agUcar seja totalmente
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mecanizada e que a produtividade na producdo de cana por hectare aumente. Esses fatores
estimulam o setor a buscar a solu¢do mais eficiente possivel para a maximizacdo de
excedentes de energia elétrica diante do aumento da quantidade de palha e bagaco
disponibilizados a usina. Por outro lado, grandes usinas tendem a predominar nos leildes de
energia elétrica para os proximos anos, devido & maior atratividade econémica para a venda
de energia barata e competitiva. Novas usinas, portanto, dificilmente tendem a seguir a

concepcao do uso de sistema de cogeracao tradicional de medio/pequeno porte.

Tendo isso em vista, as opgdes mais visadas pelo setor seguem duas vertentes
distintas: sistemas BIG-GTCC com gaseificadores de leito arrastado e sistemas de cogeracao
modernos (com moendas 100% eletrificadas, producéo de vapor com elevado nivel entalpico
e uso de turbinas a vapor de condensacdo/extracdo). Conforme mencionado, hd algumas
usinas com sistema de cogeracdo moderno ja em operacgdo, por outro lado, ndo ha usinas com
sistema BIG-GTCC em operacdo. Ambos os tipos de usina, de fato, s6 se justificam para
projetos de grande porte, com moagem elevada, processos otimizados com baixo consumo de
vapor e grupos geradores de alta poténcia. Deve-se levar em conta que, conforme descrito, a
perda de massa no sistema BIG-GTCC é elevada ao longo do processo (até que se obtenha o

gas pobre) e, portanto, seu uso também sé se justificaria para usinas de grande porte.

Comparar ambas as tecnologias, portanto, se faz necessario, de modo que se saiba qual

rumo as grandes usinas do setor a serem construidas a partir de agora, devem, de fato, seguir.
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CAPITULO 3 - DEFINICAO DOS ESTUDOS DE CASO

E DESCRICAO DA ANALISE TERMODINAMICA

Seguindo a tendéncia do setor canavieiro brasileiro, o presente trabalho propde
comparar as duas tecnologias mais estudadas para a maximizacéo de eletricidade: plantas de
cogeracdo modernas e plantas BIG-GTCC com gaseificadores de leito arrastado e comparar
ambas, com as plantas de cogeracdo tradicionais, comumente mais difundidas no setor
sucroalcooleiro brasileiro. Conforme mostrado na revisdo bibliogréfica, o bagago in natura
ndo pode ser aproveitado diretamente no sistema BIG-GTCC com gaseificador de leito
arrastado, devendo ser submetido, antes, a um pré-tratamento: torrefacdo ou pirélise. Como
ndo se sabe, de antemdo, qual deles é o melhor pré-tratamento, o presente trabalho fara
estudos de caso envolvendo sistemas BIG-GTCC com estas duas tecnologias em separado, de

modo a determinar qual é a mais viavel.

Considera-se que o sistema BIG-GTCC, sozinho, ndo é capaz de suprir as respectivas
demandas de vapor e eletricidade nos processos produtivos de destilarias anexas e autbnomas.
Por esta razdo, sera considerado que o sistema BIG-GTCC operard em conjunto com um
sistema de cogeracdo moderno para a producdo conjunta de vapor e eletricidade demandados
pelo processo. Em todos os estudos de caso, segue-se a tendéncia do setor, com a pratica da
colheita mecanizada sem pré-queima, fato que disponibilizard a utilizacdo da palha como
recurso energético na usina, excecdo sera feita para os estudos de caso com plantas de
cogeracdo tradicionais. Considera-se que a palha — devido as limita¢fes ja mencionadas para a
gaseificacdo em leito arrastado — serd aproveitada somente na planta de cogeracdo, mediante

sua queima em caldeiras.

Os subitens que se seguem apresentardo os estudos de caso que irdo combinar as duas
tecnologias mencionadas no aproveitamento da biomassa disponibilizada como residuo no
setor canavieiro: sistemas de cogeracdo modernos e sistemas BIG-GTCC. A seguir, serd
apresentada a analise termodinamica, que serd usada para avaliar qual o melhor estudo de

caso sob 0s pontos de vista da primeira e segunda lei.
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3.1 Descricdo dos Estudos de Caso com Sistema de Cogeracao

Moderno

Dois casos com uso exclusivo de sistema de cogeracdo moderno sao definidos: um
com uma destilaria autbnoma e outro com uma destilaria anexa, que recebem as
denominacdes COG-AUT e COG-ANEX, respectivamente. Convenciona-se que ambos
utilizam um sistema de cogeracdo moderno e que o sistema de colheita de cana praticado é o
mecanizado, fato que disponibiliza o bagaco e a palha como recurso energético. Considera-se
que parte do bagaco é estocado para partidas da usina em periodos de manutencéo, enquanto o
restante, em sua totalidade, é utilizado na cogeracéo, assim como a palha. A Figura 3.1 mostra
as transformacgdes maéssicas que ocorrem ao longo do processo nos casos COG-AUT e COG-
ANEX:

Produtos
Eletricidade f
Processamento
" do Caldo
Vapor
A
Cogeragdo | Bagago
Modemo Caldo
Palha
c de Acd Colheita Cana Picada
anace Qf.lclar > Mecanizada - Moagem —— Bagaco a ser Estocado
no Lanavia da Cana Crua

Figura 3.1: Diagrama qualitativo referente as transformac6es massicas nos estudos de caso
COG-AUT e COG-ANEX.

O diagrama representativo presente na Figura 3.1 representa tanto o caso com
destilaria autbnoma quanto o caso com destilaria anexa. A Unica diferenciacdo entre eles, em
termos qualitativos, refere-se a diversidade de produtos obtidos no processamento do caldo,

pois na destilaria anexa hd um produto a mais: o0 aglcar. Aspectos quantitativos e parametros
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operacionais de cada um dos subprocessos e, consequentemente, da unidade produtiva como
um todo (para cada estudo de caso), serdo desenvolvidos no capitulo posterior.

3.2 Descricéo dos Estudos de Caso com Sistema de Cogeracao
Moderno + Sistema BIG-GTCC

Quatro casos com uso de sistema de cogeracdo moderno operando conjuntamente com
um sistema BIG-GTCC sé&o definidos em funcéo da destilaria ser anexa ou autbnoma e em
funcdo do pré-tratamento do BIG-GTCC ser piro6lise ou torrefacdo. Consequentemente, faz-se
uso das denominagcbes BIGCC-PIR (AUT), BIGCC-PIR (ANEX), BIGCC-TOR (AUT) e
BIGCC-TOR (ANEX).

Convenciona-se que ambos utilizam um sistema de cogeracdo moderno e que o
sistema de colheita de cana praticado € o mecanizado, fato que disponibiliza o bagaco e a
palha como recurso energético. Considera-se que parte do bagaco é estocado para partidas da
usina em periodos de manutencdo, enquanto o restante, em sua totalidade, € igualmente
dividido entre a cogeracdo e o BIG-GTCC. A palha, em sua totalidade, é utilizada na
cogeracdo, somente. A Figura 3.2 mostra as transformacbes massicas que ocorrem ao longo
do processo nos casos BIGCC-PIR (AUT), BIGCC-PIR (ANEX), BIGCC-TOR (AUT) e
BIGCC-TOR (ANEX):
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Produtos
Eletricidade > f Eletricidade
Processamento
R do Caldo -
Vapor Vapor BIG-GTCC
A
Caldo
Cogeragdo | Bagaco Bagaco
Modemo -
Palha
(o} de Acl Colheita Cana Picada
an?-c e GH‘;?-V p| Mecanizada - Moagem I Bagaco a ser Estocado
no Lanavia da Cana Crua

Figura 3.2: Diagrama qualitativo referente as transformagfes massicas nos estudos de caso

com pré-tratamento por torrefacdo e pirdlise rapida.

O diagrama presente na Figura 3.2 representa casos com destilaria anexa e autbnoma
com sistema BIG-GTCC. Analogamente, em termos qualitativos, o aglcar, € o Unico produto
adicional que pode variar em fungdo da destilaria ser anexa ou autdénoma. Além disso, em
termos qualitativos, também pode haver diferenciacdo em funcdo do tipo de pré-tratamento
utilizado no sistema BIG-GTCC: torrefacdo ou pir6lise. Independentemente do tipo de
sistema BIG-GTCC usado, no entanto, os produtos finais (vapor e eletricidade) serdo os

mesmaos.

3.3 Descricdo dos Estudos de Caso de Referéncia (Cogeracéao

Tradicional)

Todos os casos anteriormente descritos serdo comparados com dois casos de referéncia
REF-AUT e REF-ANEX, correspondentes a uma destilaria anexa e uma destilaria autbnoma,
respectivamente. Em ambos 0s casos, tem-se por objetivo representar, da forma mais fiel
possivel, a tecnologia mais difundida no setor atualmente, que consiste no uso de plantas de
cogeracdo tradicional com turbinas de contrapressdo para acionamento do gerador e das

moendas, semelhante a mostrada na Figura 2.2. Além disso, é considerado o uso da préatica da
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colheita com pré-queima, de modo a eliminar toda a palha, fato que obriga a usina a fazer
apenas uso do bagaco como recurso energético na planta de cogeracao, havendo naturalmente,
uma sobra de bagaco a ser quantificada. Figura 3.3 mostra as transformacfes massicas que

ocorrem ao longo do processo nos casos de referéncia:

Produtos
Eletricidade f
Processamento
do Caldo
Vapor
A
Bagaco
Cogeracdo
Tradicional Caldo
Vapor
Cana de Aclicar Colheita com Cana Inteira Moagem com

Turbinas de | — = Bagaco a ser Estocado
Contrapressio

no Canavial Pré-Queima

Figura 3.3: Diagrama qualitativo referente as transformagfes massicas nos estudos de caso
REF-AUT e REF-ANEX.

O diagrama representativo presente na Figura 3.3 representa tanto o caso com destilaria
autbnoma quanto o caso com destilaria anexa. A Unica diferenciacdo entre eles, em termos
qualitativos, refere-se a diversidade de produtos obtidos no processamento do caldo, pois na
destilaria anexa h4 um produto a mais: o acUcar. Aspectos quantitativos e parametros
operacionais de cada um dos subprocessos e, consequentemente, da unidade produtiva como

um todo (para cada estudo de caso), serdo desenvolvidos no capitulo posterior.

3.4 Definicao dos Estudos de Caso

A Tabela 3.1 mostra os estudos de caso tomados por base no presente trabalho:
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Tabela 3.1: Estudos de caso Propostos.

Estudo de Caso

Subplantas

Caracteristicas

Processo Produtivo (Destilaria

Produtividade de Etanol: 90 [I/tcanal;
Consumo de vapor: 380 [kg/tcanal;

Auténoma) Consumo de Elétrico: 12 [kKWh/teana];
REF-AUT Moendas Acionadas por Turbina a Vapor
Pardmetros de vapor: 65 [bar] e 480 [°C];
Planta de Cogeracéo Tradicional Combustivel: somente bagago;
Turbina a vapor de contrapresséo
Processo Produtivo (Destilaria Produtividade de Etanol: 50 [/t
Anexa) Consumo de Vfipf)l’: 420 [kg/teanal;
REF-ANEX Consumo de Elétrico: 18 [KWh/tcana]
Pardmetros de vapor: 65 [bar] e 480 [°C];
Planta de Cogeracéo Tradicional Combustivel: somente bagago;
Turbina a vapor de contrapresséo
Produtividade de Etanol: 90 [I/tcanal
Processo Produtivo (Destilaria Consumo de vapor: 380 [kg/tcana]
Auténoma) Consumo de Elétrico: 12 [kWh/tcana]
COG-AUT Moendas Eletrificadas
Parametros de vapor: 100 [bar] e 530 [°C];
Planta de Cogeracdo Moderna Combustivel: bagago e palha;
Turbina a vapor de condensagéo/extracao
Produtividade de Etanol: 50 [I/tcanal
Processo Produtivo (Destilaria Consumo de vapor: 420 [kg/tcana]
Anexa) Consumo de Elétrico: 18 [kWh/tcana)
COG-ANEX Moendas Eletrificadas

Planta de Cogeracdo Moderna

Parametros de vapor: 100 [bar] e 530 [°C];
Combustivel: bagago e palha;
Turbina a vapor de condensagéo/extracao

BIGCC-PIR (AUT)

Processo Produtivo (Destilaria
Auténoma)

Produtividade de Etanol: 90 [1/tcana]
Consumo de vapor: 380 [Kg/tcana)
Consumo de Elétrico: 12 [kWh/tana)
Moendas Eletrificadas

Planta de Cogeragdo Moderna

Parametros de vapor: 100 [bar] e 530 [°C];
Combustivel: bagago e palha;
Turbina a vapor de condensagdo/extragao

Planta BIG-GTCC

Pré-tratamento: pirdlise rapida

BIGCC-PIR (ANEX)

Processo Produtivo (Destilaria
Anexa)

Produtividade de Etanol: 50 [I/tcana)
Consumo de vapor: 420 [kg/tcana]
Consumo de Elétrico: 18 [kWh/tcana]
Moendas Eletrificadas

Planta de Cogeracdo Moderna

Parametros de vapor: 100 [bar] e 530 [°C];
Combustivel: bagago e palha;
Turbina a vapor de condensagédo/extragcao

Planta BIG-GTCC

Pré-tratamento: pirdlise rapida

BIGCC-TOR (AUT)

Processo Produtivo (Destilaria
Autdnoma)

Produtividade de Etanol: 90 [I/tcana)
Consumo de vapor: 380 [Kg/tcana)
Consumo de Elétrico: 12 [kWh/tcana]
Moendas Eletrificadas

Planta de Cogeracdo Moderna

Parametros de vapor: 100 [bar] e 530 [°C];
Combustivel: bagago e palha;
Turbina a vapor de condensacdo/extracdo

Planta BIG-GTCC

Pré-tratamento: torrefacéo

BIGCC-TOR (ANEX)

Processo Produtivo (Destilaria
Anexa)

Produtividade de Etanol: 50 [1/tcana]
Consumo de vapor: 420 [Kg/tcana]
Consumo de Elétrico: 18 [kWh/tcana]

Planta de Cogeracéo Moderna

Parametros de vapor: 100 [bar] e 530 [°C];
Combustivel: bagago e palha;
Turbina a vapor de condensacdo/extracdo

Planta BIG-GTCC

Pré-tratamento: torrefacéo
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Demais dados relevantes com respeito aos estudos de caso adotados serdo mostrados
no capitulo seguinte, referente as consideracdes dos subprocessos que compde cada planta.

3.5 Analise Termodinamica

A andlise termodindmica para cada um dos estudos de caso propostos é dividida em
duas partes: uma analise energética e uma analise exergética. Os subitens que se seguem tém
por objetivo descrever suscintamente o principio de ambas as analises, assim como, o0 objetivo

de cada uma delas.

3.5.1 Analise Energética

A anédlise energética baseia-se na Primeira Lei da Termodindmica. Seu objetivo,
portanto, consiste em determinar, a partir da energia inicial do bagago e da palha, quanto €
aproveitado ao final do processo. Para essa analise, em todos 0s estudos de caso propostos,

serdo feitos usos dos seguintes indicadores de desempenho:

e Eficiéncia Global da Planta: mede a eficiéncia da planta considerada por meio da
razdo entre a soma das energias associadas aos produtos de maior interesse da usina
(etanol, acgUcar e eletricidade) e a soma das energias dos combustiveis disponiveis
(palha e bagac¢o). Nos casos de referéncia, a energia da palha ndo sera considerada.

Seu valor é dado pela expressdo (3.1):

n= Ecletricidade T Eetanol T Eagicar x 100 [%] (3.1)
Epalha + Ebaga(;o

e Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-de-Acucar: mede a eficiéncia do
aproveitamento da cana-de-agucar por meio da razdo entre a soma das energias
associadas aos produtos de maior interesse da usina (etanol, acucar e eletricidade) e a
energia da propria cana-de-aclcar presente no canavial. Seu valor é dado pela

expresséo (3.2):



65

E:eletricidade + Eetanol + Ea(;ﬁcar

n = x 100 [%] (3.2)

Ecana—de—agﬁcar

e indice de Eletricidade Excedente por Moagem: mede a razdo entre a eletricidade
produzida e a quantidade de cana picada processada na usina. Seu valor é dado pela

expressao (3.3):

I Eletricidade Excedente
= 3.3
exced Moagem Horéaria de Cana Picada em [MWh/tcanal (3.3)

3.5.2 Analise Exergética

A exergia pode ser entendida como a maximo trabalho que pode ser obtida a partir de
um fluxo energético que escoa em determinadas condi¢des fisico-quimicas até atingir as
condigdes do ambiente de referéncia — também chamado de estado morto [98]. No presente

trabalho, as condi¢des de referéncia do ambiente considerado sdo:

Tabela 3.2: Estado-referéncia adotado para a analise exergética.

Elemento Considerado Valor
Temperatura [°C] 25
Pressao [bar] 1,01

Na auséncia de efeitos de ordem nuclear, magnética, elétrica e de tensdo de
superficie, a exergia B total de um sistema pode ser dividida em quatro componentes: exergia

fisica (BP"), exergia cinética (BKV), exergia potencial (BP") e exergia quimica (B“"), ou seja:

B = BPH + BKN + BPT + BCH (34)
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Considera-se que a exergia inicial de um fluxo de energia pode ser destruida ou
degradada, o que € um resultado direto das irreversibilidades ocorridas em um dado sistema.
No presente trabalho, considera-se que as exergias cinética e potencial sdo despreziveis em

relacdo a soma das exergias quimica e fisica nas plantas que compde os estudos de caso.

Para a andlise exergetica, torna-se importante saber como a exergia € destruida em
cada equipamento ou subprocesso que constitui o sistema. Ao final desta analise, deseja-se
obter a porcentagem de exergia disponivel e como ela se distribui entre os produtos em cada
estudo de caso, assim como a porcentagem de exergia destruida e como ela é destruida em

cada um dos subprocessos que compde a analise.

3.6 Definicdo da Moagem das Usinas nos Estudos de Caso

Para os casos de referéncia, conforme mencionado, utilizam-se moagens e parametros
de vapor menores. O presente trabalho toma como base uma unidade de médio porte: a Usina
Ferrari pertencente ao grupo COPERSUCAR, cuja moagem € de 500 [t/h] e pardmetros de
vapor sdo de 65 [bar] e 480 [°C] [99].

Para os demais estudos de caso, conforme mencionado, deve-se tomar uma moagem
consideravel para que se tenha insumo energético necessario para todos os subprocessos. O
presente trabalho toma por base as destilarias autbnoma e anexa de Eldorado e Santa Luzia,
respectivamente. Ambas as usinas pertencem ao grupo Odebrecht Agroindustrial e ocupam o
posto de sexta maior usina do pais em quantidade de cana processada. A moagem de ambas é
de 1200 [t/h] e os parametros de vapor sdo de 100 [bar] e 530 [°C] [100],[101].

Ressalta-se que em todos os estudos de caso serd feito consumo de vapor de escape
otimizado nos processos: 380 [kg de vapor/tcana] para os casos com destilaria autbnoma e 420
[kg de vapor/tcana] para os casos com destilaria anexa [48], [102]. Maiores detalhes quanto as
configuracdes das usinas adotadas nos estudos de caso serdo mostradas no capitulo a seguir.
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CAPITULO 4 — CONSIDERACOES RELATIVAS AOS
SUBPROCESSOS QUE INTEGRAM OS ESTUDOS DE

CASO

O presente capitulo tem por objetivo estabelecer as consideraces feitas para a analise
dos estudos de caso propostos no capitulo anterior. Para a analise energética, sdo considerados
0s balancos massico e energético de cada um dos subprocessos que integram as plantas
referentes aos estudos de caso, onde parte desses balangos sdo feitos neste capitulo e parte é
feita no software Gatecycle 6.1.2. Para a andlise exergética, este capitulo apresenta
consideracBes com respeito as exergias fisica e quimica especificas adotadas para aos

produtos e insumos em cada um dos subprocessos.

No presente capitulo, todas as propriedades termodindmicas da agua, em seus
diferentes estados (liquido comprimido, liquido/vapor saturado e vapor superaquecido), sao
extraidos do livro de Van Wylen [103]. J& todas as propriedades termodindmicas referentes a
gases sdo extraidas do livro Gas Handbook, publicado pela AGA [104].

4.1 Consideractes Adotadas na Colheita Mecanizada da Cana

Crua

Com a tendéncia ao advento da pratica da colheita mecanizada da cana crua, a cana-
de-agUcar é colhida por colhedoras. A separacao entre a palha e a cana picada pode ser feita

na usina ou através da acdo da propria colhedora, por meio de trés rotas distintas:



68

Colheita Mecanizada da Cana Crua

v ' '

Colhedora opera com os Cohed l Colhedora opera com o
ventiladores dos extratores olne c_n:’adoperacuj:or? a:g 103 ventilador do extrator primario
primario e secundario ligados OS ventiiadores  desiigados. ligado e o do secundario
desligado.
Toda a palha é depositada no . - Parte da palha € depositada no
o Toda a palha € depositada no veiculo de transhordo,
solo do canavial. Acana lo d bord . -
picada € depositada no | et Anshorto, d Juntamente com a cana D"Eada'
- - juntamente com a cana picada. Outra parte da palha é
veiculo de transhordo -
depositada no solo.

' ! '

Apalha é enleirada no campo e

. Palha é separada da cana Palha € separada da cana
parte dela e enfardada e levada } ; ) h : -
T picada na usina, por meio picada na usina, por meio de
ausina. Acana picada é - -
_ o o de veniiladores. ventiladores.
fransportada separadamente
Rota 1 Rota 2 Rota 3

Figura 4.1: Rotas de separacéo entre a palha e a cana picada.

4.1.1 Adocao da Rota de Separacéo entre a Palha e a Cana Picada

No Brasil, atualmente, a Rota 1 é a mais praticada entre as poucas usinas que
promovem o aproveitamento energético da palha devido a melhor eficiéncia de sua separacdo
da cana picada, além de ndo acarretar em consumo adicional de energia elétrica em unidades
de separacdo na usina. Por estas razdes, esta rota de separacdo serd adotada no presente
trabalho.

4.1.2 Adogéo da Porcentagem de Palha deixada no Canavial

Na rota escolhida, as colhedoras de cana langam a palha no canavial (juntamente com
certas impurezas) através dos extratores primario e secundario. Segundo Nunes Jr. [105], a
manutencdo da palha no canavial promove vantagens e desvantagens. Segundo 0 mesmo
autor, o ideal é que se otimize a porcentagem da palha a ser deixada no canavial, de modo que

as desvantagens sejam atenuadas e, a0 mesmo tempo, que 0s beneficios citados sejam
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perceptiveis. Estudos do CTC divulgados pelo CGEE [106] sugerem que essa porcentagem,
em massa, da palha a ser deixada no campo deve ser 50%. Maués [107] sugere que esse
percentual seja de 25%. N&o ha ainda, portanto, um consenso acerca do limite de palha que ali
pode ser deixado. Em todos os estudos de caso do presente trabalho, no entanto, convenciona-
se que 50% da palha é deixada no campo, enquanto o restante é utilizado como combustivel

na usina.

4.1.3 Balango Massico e Energeético

A partir dos dados considerados, é possivel fazer um balango massico e energético da
colheita mecanizada da cana crua, relacionando, para cada tonelada de cana-de-acucar
colhida, os demais produtos considerados que serdo levados a usina. Considera-se que a palha
obtida da colheita mecanizada da cana crua corresponde a 14% da cana-de-agUcar, em massa

[106].. A Figura 4.2 mostra o resultado do balanco sugerido:

1000 [kg] de Cana:de-Agucar 70 [kg] da Palha
no Canavial .
Permanece no Canavial
1621,33 [kWh] 289,53 [kwWh]
¢ 140 [kg] de Palha
_._
579,06 [KWh]
Colheita Mecanizada da 70 [kg] da Palha vai para a
Cana Crua Usina
860 [kg] de Cana Picada 289,53 [kWh]
—> 1042,27 [kWh]

Figura 4.2: Balan¢o massico e energético da colheita mecanizada da cana crua.

Sendo a cana picada o produto de maior interesse do processo de colheita, é possivel
relaciona-la com a quantidade de palha obtida a partir do balanco massico anteriormente
mostrado. Em geral, para cada tonelada de cana picada obtida na colheita, obtém-se 164 [kg]
de palha, dos quais 82 [kg] s@o deixados no solo do canavial e os outros 82 [kg] s&o

encaminhados a usina.

4.1.4 Determinacédo da Exergia Quimica Especifica da Palha
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Em todos os estudos de caso sera feito o uso de toda a quantidade de palha que é
encaminhada a usina, cujo aproveitamento se dara no sistema de cogeracdo da mesma. Para a
analise exergética de cada estudo de caso, é imperativo, portanto, a determinacdo da exergia
quimica da palha. Pelo fato de a palha se tratar de um combustivel solido, pode-se fazer o uso
da expressdo proposta por Szargut [108], que permite a obtencdo de sua exergia quimica
especifica por meio da equacéo (4.1):

€combustivel = (L-ZW + PCIcombustl’vel)-.B + ZW- eégua (4-1)

Onde:

ecombustivel — EX€rgia quimica especifica do combustivel considerado em [kJ/kg];
L — Entalpia de vaporiza¢do da agua a 25 [°C] em [kJ/kg];

Zy — Umidade do combustivel considerado em %;

PCl.ompustiver — POder calorifico inferior do combustivel considerado em [kJ/kg];

esgua — EXergia quimica especifica da agua em [kJ/kg].

O fator adimensional B, por sua vez, ¢ dado por outra equagdo, que utiliza as
porcentagens dos elementos que fazem parte da composicdo elementar do combustivel sélido

considerado. Seu valor é dado pela expresséao 4.2:

H% 0% H% N%
1,044+0,016.5,/—0,03493 22 1+0,0531. |+0,0493.5
B= 5% (4.2)
1-0,4124 22

C%

A Tabela 4.1 mostra as consideracdes feitas para o célculo da exergia quimica

especifica da palha:
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Tabela 4.1: Exergia quimica da palha disponibilizada a usina [109], [108].

C% 38,87%

H % 4,69%

N % 0,55%
0% 34,02%

S% 0,08%

Cinzas % 6,8%

Entalpia de Vaporizacéo da Agua a 25 [°C] [kJ/kg] 2442
PCI da Palha [kJ/kg] 14890

Umidade da Palha (%) 15%

Exergia Quimica Especifica da Agua Liquida (kJ/kg) 50
Exergia Quimica da Palha (kJ/kg) 17648,64

4.2 Consideractes Adotadas para o Processo Produtivo

Na andlise termodindmica do presente trabalho, considera-se que o processo produtivo
se subdivide em dois subprocessos, que consistem em uma unidade de preparo e moagem e

uma unidade de processamento do caldo.

Na unidade de preparo e moagem, a cana picada obtida no processo da colheita
mecanizada da cana crua € enviada a usina e submetida a uma etapa sequencial de preparo
construido por lavagem, picagem (ou trituracdo) e desfibracdo. Apds ser submetida a este
conjunto de acdes, a cana é submetida a etapa de moagem, onde a mesma é comprimida entre
os rolos girantes das moendas para que haja extragdo do caldo misto. A unidade de preparo e
moagem fornece como produtos o caldo e 0 bagaco e é idéntica tanto para os estudos de caso

com destilaria autbnoma, quanto para os estudos de caso com destilaria anexa.

Na unidade de processamento do caldo, o caldo obtido na unidade de preparo e
moagem (também denominado caldo misto) é processado em um conjunto sequencial de
subprocessos, que pode variar em funcdo do tipo de destilaria considera no estudo de caso
(anexa ou autdbnoma). Nos estudos de caso com destilaria autdbnoma, a unidade de

processamento do caldo representa o conjunto sequencial de subprocessos para a obtencdo do
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etanol. J& nos estudos de caso com destilaria anexa, a unidade de processamento do caldo
representa 0 conjunto sequencial de subprocessos para a obtencdo de etanol e agUcar,
considerando que 50% do caldo (em massa) é direcionado para a producdo de acucar e 0S

outros 50% para a producéo de etanol.

Os subitens que se seguem visam descrever as consideracdes adotadas para o processo

produtivo para as destilarias autbnomas e anexas tomadas como base nos estudos de caso.

4.2.1 Consideracdes Relativas a Unidade de Preparo e Moagem

Os subitens que se seguem mencionam as considera¢Ges adotadas na etapa de preparo
e moagem para todos os estudos de caso, pois trata-se de uma etapa idéntica tanto nas

destilarias anexas e destilarias autbnomas.

4.2.1.1 Consideracdes Acerca das Caracteristicas do Bagaco Obtido na Unidade de
Preparo e Moagem

Nos balancos massico e exergético, é fundamental que se tenha o valor do PCI do
bagaco de cana, assim como sua exergia quimica especifica. Sua exergia fisica é desprezada.
Para a determinacdo de seu PCI, utiliza-se a formulagéo divulgada em publicagédo da SASTA
[110], que leva em conta as porcentagens de umidade, cinzas e brix determinadas em ensaios

de amostra do bagaco e fornece uma boa aproximacéo dos valores contidos na literatura:

PCl = 18260 — 207,63 . (% umidade,mostra) — 182,6 . (% cinzas,mestra) — 31,14. (% briXamosera) [kI/kg] (4.3)

Com base nos teores de umidade, cinzas e brix sugeridos pela publicacdo da SASTA
[110], a Tabela 4.2 mostra o calculo do PCI do bagaco:
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Tabela 4.2: Célculo do PCI do bagaco.

Umidade da Amostra de Bagaco (%) 50%
Cinzas da Amostra de Bagaco (%) 4%
Brix da Amostra de Bagaco (%) 2%
PCI do Bagaco [kJ/kg] 7500

Jé& a exergia quimica especifica do bagaco é dada pela expresséo (4.2), com a adogao

dos dados mostrados na Tabela 4.3:

Tabela 4.3: Célculo da exergia quimica especifica do bagaco.

C% 23,0%

H % 3,0%

N % 0,45%

0% 21,5%

S% 0,05%

Cinzas % 2,00%

Beta 1,169

Entalpia de Vaporizacdo da Agua a 25 [°C] [kJ/kg] 2442

Umidade do Bagaco (%) 50%

PCI do bagaco [kJ/kg] 7500

Exergia Quimica Especifica da Agua Liquida [kJ/kg] 50

Exergia Quimica do Bagaco (kJ/kg) 10161,53

4.2.1.2 Balango Massico e Energeético da Unidade de Preparo e Moagem

De acordo com LEAL [102], para cada tonelada de cana processada na moagem,
contando com a embebicdo, obtém-se 280 [kg] de bagaco e 1020 [kg]. Em todos os estudos de
caso, conforme mencionado, considera-se que as moendas sdo eletrificadas. Todo esse
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processo se da as custas do consumo de eletricidade, cujo valor adotado, em todos os estudos
de caso, € de 16 [KWh/t cana] [106]. Considera-se o PCI do caldo como sendo de 2,55 [MJ/kg]
[111].

Para todos os estudos de caso, portanto, o balango maéssico e energético da unidade de
preparo e moagem, por tonelada de cana picada processada, é representado esquematicamente

pela Figura 4.3:

1,0 [t] de Cana Picada

1211,94 [KWh] i
P ] e i

Lavagem ' . _
—————= 5000 [kg] de Agua Residual

da Cana '

Ml

16,0 [KWh] para acionamento ———Jm= DP;:EE?;?;;O

B

300 [kg] de Agua de Embebicéo —,-- Moagem [—————

5000 [kg] de Agua para Lavagem

280 [kg] de Bagaco
583,33 [KWh]

1020 [kg] de Caldo Misto
722,5 [kWh]

Figura 4.3: Balango massico e energético da etapa de preparo e moagem [102].

4.2.2 Consideracdes Relativas as Unidades de Processamento do Caldo nos

Estudos de Caso com Destilaria Autdnoma

Com base nos trabalhos de LEAL [110] e do CGEE [106], para os casos com destilaria
autébnoma, o balanco massico que representa as transformag6es massicas ao longo da unidade
de processamento do caldo obtido a partir de cada tonelada de cana é representado na Figura
4.4:
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Figura 4.4: Diagrama esquematico do balango massico da unidade de processamento do caldo

em destilarias autdbnomas [110].

4.2.2.1 Balango Méssico e Energético

De acordo com o diagrama representado pela Figura 4.4, constata-se que, para cada

tonelada de cana processada, o processo consome 380 [kg] de vapor saturado extraido da

turbina de condensacdo/extracdo do sistema de cogeracdo. Tendo em vista a exigéncia do

processo produtivo, no presente trabalho, considera-se que este vapor de escape tem pressdo

de 2,5 [bar], conforme sugere publicacdo do CGEE [106]. Ainda de acordo com o diagrama,

nota-se que, para cada tonelada de cana processada, sdo consumidos 287,17 [kg] de agua.

Deve-se ressaltar, no entanto, que o balan¢co massico mostrado na Figura 4.4 é

demasiado complexo para a inclusdo do balanco energético correspondente as transformacées

massicas. E mais conveniente, neste caso, considerar esta etapa como sendo um volume de

controle, com fluxos de entradas e saidas. Para tal, sdo adotados os seguintes dados, que s&o

mostrados na Tabela 4.4:
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Tabela 4.4: Valores adotados para o balango massico e energético nas destilarias autbnomas

dos estudos de caso.

Elemento Considerado Valor Adotado Referéncia
Pressdo do Vapor do Processo [bar] 2,5 [106]
Eletricidade Consumida [KWh/tcana] 12 [106]

PCI da Vinhaca [MJ/kg] 0,45 [112], [113]
PCI da Torta de Filtro [MJ/Kg] 4,6 [114]
PCI do Etanol [MJ/litro] 20,623 [115]

Demais residuos (leveduras, alcool bruto, 6leo fusel e CO2) sdo considerados como se
fossem um Unico residuo, cujo fluxo méssico resultante totaliza a soma dos fluxos massicos
de cada um deles — resultando, aproximadamente, 71 [kg/h]. Considera-se que o conteido

energético associado aos demais residuos e o condensado é encontrado por diferenca.

Levando-se em conta as consideracfes mencionadas, é possivel elaborar uma versdo
simplificada do esquema mostrado na Figura 4.3, de modo a incluir os balan¢os massico e

energético em um mesmo esquema, conforme mostra a Figura 4.5:

12 [kKWh] de 380 [kg] de vapor de escape
380 [kg] de vapor Eletricidade condensado + 86 [kg] de
saturado a 2,5 [bar] ™ Demais Residuos
l 35,0 [kwh]
1020 [kg] de L/
caldo Misto > Unidade de
722,5 [KWh] Processamentf:) d? > 1000 [litros] de Vinhaca
Caldo em Destilaria 127,21 [KWh]
- Autdnoma
287,17 [kg] de Agua . | 35[kg] de Torta de Filtro
para Diluicdo do Mosto o 44,72 [kWh]
o 90 [litros] de Etanol
o 515,57 [kWh]

Figura 4.5: Esquema do balango massico e energeético associados as transformacgdes massicas

ocorridas na unidade de processamento do caldo em destilaria autbnoma.
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4.2.3 ConsideracOes Relativas as Unidades de Processamento do Caldo nos

Estudos de Caso com Destilaria Anexa

Com base nos trabalhos de LEAL [110], para os casos com destilaria anexa, o balanco
massico que representa as transformag6es massicas ao longo da unidade de processamento do

caldo obtido a partir de cada tonelada de cana é representado pela Figura 4.6:
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Figura 4.6: Diagrama esquematico da unidade de processamento do caldo em destilarias anexas [110].
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4.2.3.1 Balango Méssico e Energético

De acordo com o diagrama apresentado na Figura 4.6, constata-se que metade do
caldo é direcionado a producéo de etanol e a outra metade a producdo de acuUcar. Para cada
tonelada de cana processada, o processo consome 420 [kg] de vapor saturado extraido da
turbina de condensacdo/extracdo do sistema de cogeracdo. Ainda de acordo com o diagrama,
nota-se que, para cada tonelada de cana processada, sdo consumidos 168 [kg] de agua, quase
metade do consumo em destilarias autbnomas — fato que se deve, muito em parte, ao uso do
vapor vegetal. De acordo com publicacdo do CGEE [106], considera-se que 0 processamento
do caldo misto até a obtencdo dos produtos de interesse, sdo consumidos 18 [KWh/tcana] de

eletricidade.

Analogamente ao que foi feito para o processamento do caldo em destilarias
autbnomas, é conveniente também fazer um esquema representativo das transformacdes
maéssicas do caldo para os estudos de caso com destilarias anexas. Para isso, sdo feitas as
mesmas consideracdes presentes na Tabela 4.4. Adicionalmente, por haver producdo de
acucar, é necessario considerar seu PCI cujo valor adotado foi de 16,54 [MJ/kg] [116]. Com
isso, € possivel elaborar uma versdo simplificada do esquema mostrado na Figura 4.6, de
modo a incluir os balangos massico e energético do processamento do caldo obtido na

moagem de cada tonelada de cana em um mesmo esquema, conforme mostra a Figura 4.7:
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227 [kg] de Vapor Vegetal Condensado +

+ 40,8 [kg] de Demais Residuos
15,2 [KWh]

536,86 [litros] de Vinhaga
68,32 [kWh]

Caldo em
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35 [kg] de Torta de Filtro
44,72 [kWh]

50 [litros] de Etanol
286,43 [kWh]

67 [kg] de Aclicar
307, 83 [kWh]

Figura 4.7: Esquema do balanco massico e energético associados as transformacdes massicas

ocorridas na unidade de processamento do caldo em destilaria anexa.

4.2.4 Consideracdes para a Analise Exergética dos Processos Produtivos

A exergia quimica especifica associada aos insumos e produtos do processo produtivo

das destilarias anexas e autbnomas adotadas na analise exergética toma por base o trabalho

Oliveira [117]. No caso dos demais residuos (leveduras, alcool bruto, 6leo fusel e CO»), a

rigor, a exergia quimica especifica resultante seria dada pela média ponderada entre as massas

produzidas e as respectivas exergias quimicas especificas de cada entidade. Devido a

disparidade entre a producdo de CO, em relagdo aos demais residuos; considera-se, portanto,

as exergias quimica e fisica especificas do CO, como estando associada a esse conjunto de

residuos, de modo a simplificar a analise. Os valores adotados sdo mostrados na de é mostrada

na Tabela 4.5:
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Tabela 4.5: Valores adotados para as exergias quimicas especificas dos insumos e produtos

associados as destilarias anexas e autbnomas estudadas.

A . Exergia Quimica
Substancia Considerada

Especifica [kJ/kg]
Caldo da Cana 2751
Etanol 27217
Acucar 17485
Torta de Filtro 162
Vinhaca 84
Demais Residuos (Leveduras, Alcool Bruto, Oleo Fusel, COy) 451,6
Vapor d’agua 527,78
Agua 50

Para todos o0s insumos e produtos mencionados na Tabela 4.5, a parcela
correspondente a exergia fisica é desprezada, exceto para o vapor de escape e para 0s demais
residuos (leveduras, alcool bruto, 6leo fusel e COz). Considera-se que as propriedades
necessarias ao calculo da exergia fisica dos demais residuos sdo atribuidas ao CO> e que este é
produzido a pressdo de 1,01 [bar] e temperatura de 35 [°C] [12]. Para o célculo da exergia

fisica especifica do vapor do processo e dos demais residuos considera-se a expressao (4.5):

eris = (h — ho) — Tp. (s — So) (4.5)

Onde:

h — entalpia da substancia na pressao e temperatura considerada em [kJ/kg];
ho — entalpia da substancia na pressao e temperatura de referéncia em [kJ/kg];
T, — temperatura de referéncia em [K];

s — entropia da substancia na pressao e temperatura considerada em [kJ/kg.K];

So — entropia da substancia na presséo e temperatura de referéncia em [kJ/kg.K];
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4.3 Consideracbes Adotadas para as Plantas de Cogeracéao

Modernas

O balanco massico e energético das plantas de cogeracdo sera feito por meio do
software Gatecycle 6.1.2, ja considerando as quantidades de palha e bagaco obtidas na
moagem adotada, de 1200 [t/h] de cana. O balanco exergético é efetuado apos os resultados
da simulacédo, quando se j& tem em maos dados com respeito a pressao, temperatura, entalpia
e entropia referentes aos fluxos massicos nas entrada e saida de cada equipamento que

compde o sistema. A Tabela 4.6 mostra as demais consideraces feitas para a simulagéo:

Tabela 4.6: Parametros considerados para a caldeira de cogeragao nos estudos de caso.

Parametros Considerados Valor Referéncia
Pressao do Vapor Produzido pela Caldeira [bar] 100 [118]
Temperatura do Vapor Produzido pela Caldeira [°C] 530 [118]
Eficiéncia da Caldeira (com base no PCI) 85 % [106]
Eficiéncia das Bombas 85% [106]
Eficiéncia da Turbina a Vapor de Condensacdo/Extracédo 89% [119]
Pressdo do Vapor Extraido para o Desaerador [bar] 3,0 [106]
Pressdo do Vapor no Estagio Final da Turbina a Vapor [bar] 0,1 [118]

4.4 ConsideracOes Adotadas para os Casos com Plantas BIG-
GTCC

Na simulacdo do sistema BIG-GTCC, deve-se levar em conta que o software
Gatecycle ndo possui blocos correspondentes a diversos equipamentos que fazem parte do
sistema secadores, torrefadores, pirolisadores, gaseificadores e unidades de separacéo de ar. A
partir do ponto onde o gas pobre sai do gaseificador até a obtencdo do vapor e eletricidade do
processo ja é possivel de se utilizar o software Gatecycle, com as devidas particularidades em

funcdo do gas obtido a partir da gaseificacdo dos produtos da pirdlise e da torrefacéo.
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Os subitens que se seguem, portanto, visam especificar as consideracdes feitas até a
obtencdo do gas pobre mediante a escolha dos equipamentos adequados (sempre se levando
em conta modelos comercialmente difundidos), juntamente com o0s respectivos balancos
massico e energético, além das consideracdes feitas para a analise exergética. A partir da
obtencdo do gés pobre, o sistema € passivel de ser simulado no software Gatecycle 6.1.2.
Consideracdes para que essa simulagdo seja feita também serdo consideradas.

4.4.1 Unidade de Secagem do Bagaco

Segundo Celestino [120], a secagem é o processo de remoc¢édo (total ou parcial) da
agua e/ou qualquer outro liquido impregnado em uma amostra de um material sélido por meio
da vaporizacdo destes em temperaturas inferiores aos seus respectivos pontos de ebuligéo.
Deve-se ressaltar que, da definicdo de secagem, a agua e/ou demais liquidos removidos, ao
final do processo, devem estar obrigatoriamente no estado de vapor, sendo 0 processo em
questdo ndo € considerado secagem. De fato, ha outras formas de eliminar dgua de um
produto sem que esse seja submetido a um processo de secagem: sdo 0s métodos mecanicos
de extracdo de agua, casos da filtracdo, centrifugacdo ou extracdo solido-liquido (caso da
decantacdo), entretanto, estes processos ndo sdo classificados como secagem, ja que a agua ou
liquido retirados nestes processos ndo se encontram no estado de vapor.

O presente trabalho, em particular, adota a quantidade de toneladas de 4gua removidas
por hora para especificar a capacidade do secador. Para a moagem adotada de 1200 [t/h], s&o
disponibilizados 151 [t/h] de bagaco (com 50% de umidade) para a planta BIG-GTCC, em
todos os estudos de caso que a utilizam: BIGCC-PIR (AUT), BIGCC-PIR (ANEX), BIGCC-
TOR (AUT) e BIGCC-TOR (ANEX). Considera-se que a umidade final do bagaco em todos
0s estudos de caso é determinada unicamente em funcgdo do tipo de pré-tratamento executado
posteriormente a secagem (pirélise ou torrefacdo). Para os estudos de caso com pirélise a
umidade final adotada para o bagago é de 10%, o que implica na remocéo de 67,11 [t/h] de
agua. Ja para os estudos de caso com torrefacdo, a umidade final adotada para o bagaco sera
de 20%, o que implicaria na remocéo de 56,63 [t/h] de agua.
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4.4.1.1 Selecéo do Tipo de Secador e Adocéo das Condigdes do Processo de Secagem

Segundo Mujamdar [121], a capacidade dos secadores disponiveis no mercado pode
ser fornecida pelo fabricante de trés maneiras. A primeira delas ¢ mediante o fornecimento da
quantidade méxima de toneladas de agua removidas por hora. Outra forma é através do
fornecimento da razéo entre a quantidade maxima de toneladas de agua removidas por hora e
a area interna do secador. Por fim, a capacidade do secador também pode ser fornecida pela
razdo entre a quantidade maxima de toneladas de agua removidas por hora e o volume interno

do secador.

Tendo em conta a quantidade de agua a ser removida e a natureza fibrosa do bagaco,
seguindo o critério de selecdo adotado por Puhl e Nitzke [122], nota-se que 0s secadores que
se adequam as condicBes requeridas sdo os secadores rotativos direto e indireto, pneumatico e
de leito fluidizado. Dentre estes tipos de secadores, o presente trabalho fara uso do secador de
tambor rotativo direto que, por sua vez, € adequado para o0 aproveitamento dos gases de
combustdo produzidos pelas caldeiras de cogeracdo. A elevada vazdo de gases pode ser
acomodada mediante o uso de um numero maior de unidades de secagem. A Figura 4.8

mostra o esquema de funcionamento de um secador deste tipo:

Bagaco Umido

v -

Retirada do ’ X
Excesso de Agua =% Ventilador para
|

“=5 Tiragem dos Gases

ety

Gases de Combustéo
da Caldeira

=

Bagaco com a
Umidade Desejada

Mecanismo de
Descarga L

Figura 4.8: Esquema de funcionamento de secador de tambor rotativo direto [123].
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Tendo em conta a quantidade de umidade a ser removida por hora em cada estudo de
caso, constata-se que h& diversos fabricantes que disponibilizam modelos de secador de
tambor rotativo com capacidades que permitam a utilizacdo de um numero vidvel de
unidades: Zhengzhou Taicheng Mining Machinery, Secadores Biomax, Secadores Lippel,
Xinguang Mining Machinery, Henan Feng De Machinery Manufacturing, FTM Dryers,
Andritz Drying Solutions, Aeroglide Rotary & Conveyor Dryers, Solagen Rotary Dryers,
Dieffenbacher Drum Dryers, Energy Unlimited Rotary Systems, M-E-C Rotary Dryers, entre
outros [124], [125], [126]. Por meio de uma média nos consumos fornecidos pelos fabricantes
citados, adota-se que o consumo de eletricidade por parte dos secadores d&-se em torno de 19
[kWh/tagua).

Segundo Maples [127], é razoavel a adocdo de temperaturas de 500 [K] e a pressdo
como sendo a atmosférica, que no presente trabalho corresponde a 1,01 [bar]. E considerado
que toda remocdo de umidade do bagago necessaria ocorre a temperatura constante, que é a
temperatura de bulbo umido do agente secante (gases de combustdo da caldeira). De acordo
com Luikov [128], o valor da temperatura de secagem pode ser encontrado a partir do
Diagrama de Mollier-Ramzin para o ar na pressdo atmosférica, por meio da projecdo do ponto
correspondente a entalpia e temperatura do agente secante — no momento em que este entra
em contanto direto com material a ser secado — através da linha de entalpia constante até a
linha de saturacdo deste gas. Segundo o mesmo autor, a utilizacdo do diagrama de Mollier-
Ramzin para o ar a pressdo atmosférica pode ser estendida até mesmo a determinacdo da
temperatura de bulbo Umido de gases de combustdo sem que grandes erros sejam cometidos.
Para a determinacdo da temperatura de secagem fez-se uso do Diagrama de Mollier-Ramzin
presente no livro de Pavlov et al [129]. Seguindo o procedimento proposto por Luikov [128],
a temperatura de secagem encontrada foi de 45 [°C], valor que serd o adotado no presente
trabalho.

De acordo com relatdrio publicado pelo NREL [130], para secadores rotativos diretos,
a temperatura de saida do agente secante € em torno de 110 [°C], para que ndo haja risco de
condensacdo de &cidos e resinas. Considera-se que essa sera a temperatura de entrada e saida
dos gases em todos os estudos de caso. Eventuais perdas de carga ao longo do processo
também sdo desprezadas. As diferentes umidades requeridas pelos processos de torrefacéo e
pirolise serdo obtidas em funcdo do tempo ao qual a secagem ocorrera. Em geral, este tempo é
geral de dez a trinta minutos, em funcéo da velocidade na qual os gases passam ao longo do

secador, que é controlada por ventiladores [130]. Estudos mais detalhados que relacionem a
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operacdo dos ventiladores com o tempo para se chegar a umidade final desejada em cada
estudo de caso foge do escopo do presente trabalho

Por fim, é considerado que a temperatura da umidade vaporizada é a mesma do agente
secante ao final do processo de secagem. Esta consideracdo, de fato é razodvel, pois a
umidade removida sai misturada aos gases de combustdo que fazem o papel do agente
secante. Ao final da secagem, considera-se também que o bagaco se encontra um pouco além
da temperatura de secagem, com 75 [°C]. Essa temperatura, entretanto, ainda é distante da
temperatura de auto-ignicdo, cujo valor, segundo Mortari et al [131], que situa-se em torno de

256 [°C]. A Tabela 4.7 mostra as condic¢des adotadas para o processo de secagem:

Tabela 4.7: Condig0es estabelecidas para o processo de secagem do bagago nos casos com
pré-tratamento por torrefacdo e pirdlise rapida.

Grandeza Considerada Valor
Temperatura do Bagaco no Inicio da Secagem [°C] 25
Temperatura do Bagaco no Final da Secagem [°C] 75
Temperatura do Agente Secante no Inicio da Secagem [°C] 226,85
Temperatura do Agente Secante no Final da Secagem [°C] 110
Consumo de Eletricidade na Secagem [KWh/t sgua removida] 19,0

4.4.1.2 Balango Méssico e Energético

No Anexo B sdo estimadas a quantidade, assim como as composi¢des molar e massica
dos gases provenientes da caldeira. Constata-se que, para a quantidade de bagaco e palha
encaminhados a cogeracao, sao produzidos 414,26 [kg/s], conforme é mostrado no Anexo A.
Ja a composicdo massica e molar dos gases de combustdo obtidos, também determinada no

Anexo A, é mostrada na Tabela 4.8:
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Tabela 4.8: Composi¢fes massica e molar dos gases provenientes da caldeira de cogeragéo.

Gés Considerado Composicdo Molar Composicdo Massica
CO2 14,17% 22,04%
H20 22,18% 14,12%
N2 57,76% 57,17%
O 5,88% 6,65%
SOz 0,01% 0,02%

No anexo C é calculada a maxima quantidade de energia que 0s gases de combustéo
da caldeira — entre as temperaturas de entrada e saida do secador — pode fornecer, cujo valor €
de 58,78 [MJ]. De acordo com publicagdo baseada em trabalhos experimentais divulgada em
conjunto por ELETROBRAS/ Ministério de Minas e Energia [15], a energia demanda na
secagem do bagaco com umidade de 50% até a umidade de 10% é de 1,05 [GJ/t bagaca].
Considerando a quantidade de 151 [t/h] de bagaco que é encaminhada para a planta BIG-
GTCC em todos os estudos de caso que a envolvem, constata-se que a demanda energética da
secagem, no pior dos casos é de 44 [MJ]. A transferéncia de calor, neste caso deveria,
portanto, possuir eficiéncia em torno de 75%, que € um valor razoavel para uma transferéncia
de calor por contato direto, como é a que ocorre nos secadores de tambor rotativo diretos.
Constata-se, portanto, que o contelldo energético dos gases de combustdo provenientes da
caldeira de cogeracdo é suficiente para promover a secagem do bagago no pior dos casos, que
é a pirdlise. A utilizacdo de um combustivel adicional para auxiliar a secagem do bagaco
durante desde a partida da usina, até que esta entre em regime permanente de funcionamento
deve ser prevista.

Considerando os respectivos teores de cinzas, umidade e Brix ao final da secagem,
calcula-se o PCI do bagaco por meio da expressdo (4.3). Constata-se que o PCI do bagaco
encaminhado para a pirélise é de 15,5 [MJ/kg], enquanto o PCI do bagaco encaminhado para
a torrefacdo é de 13,46 [MJ/kg].

A Figura 4.9 mostra o balanco massico e energético da secagem para o0s estudos de

caso que envolvem a pirdlise rapida:



Gases de Combustido da Caldeira +
444,44 [kg] de Umidade Removida
Temperatura: 110 [°C]
Pressdo Atmosférica

1000 [kg] de Bagaco
(50% de Umidade)
2% de Cinzas
2083,33 [kWh]

T

88

Secador de Tambor Rotativo Direto
Consumo Elétrico: 19 [KWhit,

aguare mmrida]

T

Gases de Combustédo da Caldeira
Temperatura: 220 [°C]
Pressdo: Atmosférica

555,56 [kg] de Bagaco
(10% de Umidade)
3,6% de Cinzas
2392 [kwh]

Figura 4.9: Balan¢co massico e energético da secagem do bagaco destinado a pirélise rapida.

A Figura 4.10 mostra o balango méssico e energético da secagem para os estudos de

caso que envolvem a torrefagéo:

1000 [kg] de Bagaco
(50% de Umidade)
2% de Cinzas
2083,33 [kWh]

Gases de Combustio da Caldeira +
375 [kg] de Umidade Removida
Temperatura: 110 [°C]
Pressdo Atmosférica

|

Consumo Elétrico: 19 [KWhit,

aguare movida]

Secador de Tambor Rotativo Direto

!

Gases de Combustao da Caldeira
Temperatura: 220 [°C]
Pressao: Atmosférica

625 [kg] de Bagaco
(20% de Umidade)
3,20% de Cinzas
2336,8 [kWh]

Figura 4.10: Balanco massico e energético da secagem do bagaco destinado a torrefacéo.

4.4.1.3 Consideracdes para a Analise Exergética

Para a analise exergética da unidade de secagem, é considerado que seu insumo é dado

pela variacdo de exergia dos gases de combustdo provenientes da caldeira entre o inicio e 0
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final do processo. Ja o produto é dado pela variagdo de exergia do bagacgo entre o inicio o final
da secagem.

A exergia quimica especifica da mistura gasosa formadora dos gases de combustdo é
calculada por meio da expressao 4.6:

eH=Y(N;. ¥)+ R. Ty .X[N; . In(N;)] em [kd/kmol] (4.6)
Onde:

N; — fracdo molar do gas i na mistura gasosa;
Yi— Exergia quimica padrdo do gés i;
R — Constante universal dos gases = 8,31 [kJ/kmol.K];

To — Temperatura de referéncia em [K].

Ja para o célculo da exergia fisica dos gases de combustdo em cada planta de
cogeracdo mencionada (em kJ/kmol), faz-se uso da expressao 4.7:

ePH = ¢, (T— Ty — T, [Cp.ln (Tl) —R.In (pﬂ)] em [kJ/kmol] (4.7)

Onde:

cp, — Calor especifico da mistura gasosa [kJ/kmol.K];
T — Temperatura da mistura gasosa [K];

To — Temperatura de referéncia [K];

p — Presséo da mistura gasosa [bar];

po — pressdo de referéncia [bar];

Mediante o uso das composi¢fes molares adotadas na Tabela 4.8, juntamente com
dados presentes no livro de Kotas [98] e Manual de Gases da AGA [104], séo obtidos os
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valores das exergias fisica e quimica especificas para 0 gas pobre por meio das expresses

(4.6) e (4.7). Os resultados s&o mostrados na Tabela 4.9:

Tabela 4.9: Exergias quimica e fisica especificas dos gases de combustdo da caldeira de

cogeracao, para os estudos de caso com planta BIG-GTCC.

Elemento Considerado Temperatura de 227 [°C]  Temperatura de 110 [°C]
Exergia Quimica Especifica [kJ/kg] 101,97 101,97
Exergia Fisica Especifica [kJ/kg] 53,69 11,34

Ja a exergia quimica especifica do bagaco com a umidade final desejada para a pirélise

e para a torrefacdo é dada pela expressao (4.2), mediante a ado¢do dos dados mostrados nas

Tabelas 4.10:

Tabela 4.10: Dados para a obtencdo da exergia quimica especifica do bagaco a ser

encaminhado para a pir6lise e para a torrefacéo.

Elemento Considerado asos com Casos com
Pirolise Torrefacao
C% 41,40% 36,80%
H % 5,40% 4,80%
N % 0,81% 0,72%
0% 38,70% 34,40%
S% 0,09% 0,08%
Cinzas % 3,60% 3,20%
Beta 1,168878008 1,168878008
Entalpia de Vaporizacio da Agua (kJ/kg) a 25 [°C] 2442 2442
Umidade do Bagaco (%) 10% 20%
Exergia Quimica da Agua Liquida (kJ/kg) 50 50

Exergia Quimica Especifica do Bagaco (kJ/kg) 18361,04 16314,91
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4.4.2 Consideracdes para os Estudos de Caso com Pirolise Rapida

4.4.2.1 Moagem e Peneiramento como Preparo para a Piro6lise Rapida

Conforme mencionado, a pir6lise rapida se passa com elevada taxa de transferéncia de
calor. Para que isso ocorra, é necessario que a umidade da matéria-prima se situe em torno de
10% e que sua granulometria seja em torno de 1 a 2 [mm] [54]. O bagago proveniente da
etapa de preparo e moagem possui, no entanto, elevada granulometria, apresentando-se sob a
forma de trogcos com varios centimetros. E preciso, portanto, reduzir a granulometria do
bagaco (com 10 % de umidade) para a faixa requerida, de modo a garantir que a elevada taxa
de transferéncia de calor presente na pirélise rapida, de fato, ocorra.

Considerando a escassez de resultados quanto a eletricidade gasta na moagem do
bagaco até granulometrias desta faixa, o presente trabalho adota uma postura pessimista,
tomando por base o consumo de eletricidade para moer o caule do milho até granulometrias
da faixa entre 0,2 a 2 [mm], valor este, requerido para o processo produtivo de etanol
celulésico a partir desta matéria-prima. Segundo Amarasekara [115], este valor € de 3,2
[KWh/tpagaco seco]-

De acordo com Garcia-Perez et al [132], particulas de granulometria menores que 1
[mm] possuem teor de cinzas superiores as de maior tamanho, fato que exige o peneiramento
do bagaco moido obtido de modo a separar somente as particulas na faixa entre 1 a 2 [mm]. O
autor ndo menciona, entretanto, possivel consumo de eletricidade decorrente desta etapa.

Devido a isso, 0 presente trabalho despreza a eletricidade consumida no peneiramento.

4.4.2.2 Adocgao das Condicoes da Pirdlise

Uma vez que o bagaco disponibilizado pela moagem foi submetido a um processo de
secagem até a umidade final em torno de 10%, para entdo ser moido e peneirado de modo a

adquirir granulometria na faixa de 1 a 2 [mm], o mesmo deve ser encaminhado ao pirolisador.

Conforme mencionado, os reatores de leito fluidizado borbulhante sdo difundidos no
marcado, ndo somente quanto ao numero de unidades em atividade, como também na

quantidade de 6leo pirolitico produzido. Nestes reatores, a fluidizagdo é promovida por um
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gas inerte que escoa por entre as particulas de biomassa, arrastando-as com velocidade
superior a velocidade minima de fluidizacdo. O baixo teor de umidade e a reduzida
granulometria da biomassa associadas com a alta temperatura do leito e com a abundéancia da
quantidade de inertes garantem a alta taxa de transferéncia de calor demandada pela pirélise
rdpida. A Figura 4.11 mostra o esquema simplificado de funcionamento deste tipo de
pirolisador:

T Gases Nao-Con d_‘_e nsaveis

Gases da Pirolise

Pirolisador
Sistema de

Biomassa Resfriamento

Residuo i v
Carbonaceo Solido Oleo Pirolitico

]

T Queimador

Inertes

&
A

Figura 4.11: Funcionamento de um pirolisador de leito fluidizado borbulhante.

No interior do reator ocorre apenas a decomposicdo da biomassa em um produto
bifasico (gas — sélido). Este, ao sair do pirolisador, passa por um ou mais ciclones, para que o
residuo carbonaceo sélido seja separado dos gases da pirolise (gases condensaveis e gases
ndo-condensaveis). E somente com a passagem dos gases da pir6lise pelo sistema de
resfriamento (que consiste, na pratica, em um condensador) que o 6leo pirolitico é formado,

em decorréncia da condensacao da fracdo condensavel dos gases.

Um pardmetro critico na operacao destes pirolisadores € a alta demanda de inertes para
0 processo de fluidizacdo, que devem se apresentar em quantidade abundante para que a
transferéncia de calor se processe com a rapidez desejada. Além disso, segundo Stubington
[133], certos cuidados devem certos tomados para limitar a umidade dos inertes, fato que
pode ocasionar o cragueamento dos gases condensaveis, diminuindo a quantidade de 6leo

pirolitico produzido. No trabalho de Hugo [53], feito em um pirolisador de leito fluidizado
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borbulhante, constata-se que, para cada unidade de massa de bagaco, foram utilizadas trés de

géas nitrogénio puro como inerte. Para plantas de maior porte, como é o caso dos estudos de

caso propostos, este nitrogénio deve ser obtido a partir de uma unidade de separacéo de ar.

Demais caracteristicas adotadas com relagdo a conducdo do processo de pirdlise rapida e ao

pirolisador utilizado sdo mostradas na Tabela 4.11:

Tabela 4.11: Condi¢des adotadas para a pirélise do bagago [53], [64].

Umidade do Bagaco (% em massa) *
Granulometria do Bagaco [mm] *
Temperatura da Pirdlise [°C] *
Tempo de Residéncia [s] *
Fluxo Massico de N2/Fluxo Massico de Bagago *
Capacidade Méaxima de Producéo de Oleo Pirolitico [t/h] ?
Tipo de Reator 2
Pressdo no Reator 2

Fabricante/Pais 2

10%
la?2
500
2,0
3
8,0
Leito Fluidizado Borbulhante
Atmosférica

Dynamotive/Canada

1 Valores extraidos do trabalho de Hugo [53].

2 suh [64]

4.4.2.3 Energia Demandada pela Pir6lise Rapida

Seguindo como referéncia o trabalho de Hugo [53], considera-se que a energia

demandada pela pirélise rapida € uma soma entre as seguintes parcelas de energia:

e Energia demandada para o aquecimento do bagaco (com 10% de umidade), da

temperatura ambiente até 500 [°C];

e Energia necessaria para a decomposicdo do bagaco seco. Hugo [53], constatou que

para 0 bagaco este valor corresponde a 375 [kJ/kg];

e Energia demandada para a vaporizacéo dos 10% de umidade do bagaco a 100 [°C];
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e Energia demandada para o aquecimento do gas nitrogénio da temperatura ambiente até
500 [°C].

Com base nas parcelas de energia mencionadas, a energia total demandada pela

pirélise rapida é dada pela soma de todas elas, por meio da equacgéo que se segue:

Q = Mbagago- Cp méd- AT + Mbagago seco* AHdecomp + Mégua- AHégua + Mnitro- Cp méd- AT (48)

O valor do calor especifico médio do bagaco entre as temperaturas de 25 a 500 [°C] é
encontrado levando-se em conta o trabalho de Van de Welden [134], que afirma que, na
média, o calor especifico da biomassa a 500 [°C] é 15% maior que seu valor a 25 [°C].
Propriedades da &gua sdo extraidas do livro de Van Wylen et al [103]. Ja as propriedades do
nitrogénio sdo extraidas do Manual de Gases publicado pela AGA [104]. A energia
demandada pela pirolise rapida de cada tonelada de bagaco com 10% de umidade é calculada
e exibida na Tabela 4.12:

Tabela 4.12: Energia demanda na pir6lise rapida de cada tonelada de bagaco.

N _ m Cp médio AH AT Q
Operacao Considerada
[t/h] [MJ/tK] [MJi] K] [MJ/h]
Agquecimento do Bagaco 1,0 1,46 - 475 693,5
Decomposicao do Bagaco 0,90 - 375 - 337,5
Mudanca de Fase da Agua 0,10 - 2300,00 - 230
Aguecimento do N2 3,0 1,05 - 475 1496,25
Energia Total [MJ/t bagaco 10%] - - - - 2714,12

4.4.2.4 Energia Retirada pelo Resfriamento dos Gases da Pirdlise

Conforme visto, no reator de leito fluidizado borbulhante, o 6leo pirolitico € formado
externamente gracas ao resfriamento dos gases da pirolise, razdo pela qual, a determinacao da

energia necessaria para este processo é de extrema importancia. Seguindo como referéncia o
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trabalno de Hugo [53], analogamente a0 que ocorre com a energia necessaria para

desencadear o processo da pirélise répida, o resfriamento dos gases também € estimado a

partir da soma da retirada de parcelas de energia, que sdo relacionadas as etapas descritas

abaixo:

e Resfriamento do oOleo pirolitico da temperatura de 500 [°C] até a temperatura

ambiente;
e Mudanca de fase do 6leo pirolitico (em base seca);

e Mudanca de fase da umidade contida no 6leo pirolitico;

e Resfriamento dos gases da pir6lise (gases condensaveis e gases ndo-condensaveis).

A energia retirada no resfriamento dos gases da pirolise produzidos no processamento

de cada tonelada de bagaco com 10% de umidade € calculada e exibida na Tabela 4.13:

Tabela 4.13: Energia retirada no resfriamento e condensacgdo dos gases da pir6lise, para cada

tonelada de bagaco com 10% de umidade processada.

Operacao Considerada " Co méci AR A Q

[h]  [kJI/kg.K] [kJ/kg] [K] [MJ/n]

Resfriamento do Oleo Pirolitico 0,65 2,43 - 475 750,26
Mudanca de Fase do Oleo 0,52 - 609,93 - 317,16

Mudanca de Fase da Agua 0,13 - 2300,00 - 299,0
Resfriamento dos Gases da Pirolise 0,25 1,12 - 475 178,12
Resfriamento do Nitrogénio 3,0 1,05 - 475 1496,25
Energia Total [MJ/t bagaco 10%] - - - - 3246,66

*Valores extraidos do trabalho experimental de Hugo [53].

Em seu experimento envolvendo a pirolise do bagaco, Hugo [53] utilizou um circuito

externo com nitrogénio liquido para promover a retirada da quantidade de energia necessaria

para o resfriamento. Esse procedimento, em uma planta de grande porte, no entanto,

certamente se mostraria demasiado caro.
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Segundo Peters et al [135], o resfriamento dos gases da pirdlise também pode ser feito
por meio da utilizagdo de um circuito externo com &gua que, na pratica, equivale a um
conjunto torre de resfriamento — condensador de uma central termelétrica. Para a planta de
pirélise presente no trabalho deste autor, o sistema de resfriamento foi dimensionado para que

0 aumento de temperatura por parte da dgua utilizada fosse de 10 [°C].

Com base neste valor de aumento de temperatura por parte da agua e na energia que
deve ser retirada no resfriamento, a Tabela 4.14 mostra o célculo da quantidade de agua
demandada no resfriamento dos gases da pirdlise, para cada tonelada de bagago (com 10% de

umidade) processado:

Tabela 4.14: Determinacdo da quantidade de &gua demandada pelo sistema de resfriamento

dos gases da pirolise.

Calor Demandado pelo Resfriamento [MJ] 3246,66
Eficiéncia do Sistema (%) 0,8
Variagio de Temperatura da Agua [°C] 10
Calor Especifico Médio entre 25 e 35 [°C] [kJ/kg.K] 4,187
Quantidade de Agua Demanda no Resfriamento [Kg/t bagaco 10%] 97,04

4.4.2.5 Balan¢o de Massa e de Energia nos Casos que Envolvem a Pirdélise do Bagaco de

Cana

Diante das condi¢Bes anteriormente adotadas, o balangco massico e energético da

pirélise do bagaco de cana é representado pela Figura 4.12:
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1,0 [t] de Bagago

10% de Umidade

3,60 % de Cinzas
4305,56 [kWh]

3,0[t] de N, Oleo Pirolitico
Pressao: 1 [bar] 635% da massa inicial do
Temperatura: 25 [*C] bagago
64% da energia do bagago

Gases Nao Condensaveis
25% da massa inicial do bagago +3,0 [t] de N,
24% da energia do bagago
Temperatura: 23 ["C]

Tem peftu o 20 o]

A

97,04 [kg] de Agua

' Temperatura: 25 [*C]

Pirolisador de Leito Fluidizado Borbulhante

Pressao Atmosférica: 1,01 [bar] Gases da Pirdlise

Temperatura da Pirdlise: 500 [°C]
Tempo de Residéncia: 2,0 [s]

_h' Ciclnnes —'" suu [oc]

Sistema de

Resfriamento dos

Gases da Pirdlise

753,92 [KWh]

(Condensador)

Residuo Carbondceo Sélido 97,04 [kg] de Agua
(Energia Demandada pelo Processo) 10% da massa inicial Temperatura: 35 [°C]

12% da energia do bagago

201,85 [KWh]
{Energia Retirada pelo Resfriamento)

Figura 4.12: Balango massico e energetico da unidade de pirolise.
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E importante destacar, neste ponto, que 0s gases ndo condensaveis e 0 residuo
carbonéceo sélido contém, juntos, 35% da energia do bagaco que foi encaminhado a piro6lise.
Considerando cada tonelada de bagago, constata-se que essa energia € de 1506,94 [kWh],
valor consideravelmente superior aos 753,92 [kWh] demandados para desencadear o
processo. Em suma, a energia proveniente da combustdo dos residuos da pirélise mostra-se
capaz de desencadear o processo de pirdlise rapida adotado no presente trabalho. No entanto,

a utilizacdo de um combustivel adicional durante a partida deve ser prevista na operacéo.

4.4.2.6 Consideracdes para a Analise Exergética

A exergia quimica especifica do 6leo pirolitico é calculada a partir da composicéo
elementar proveniente do trabalho experimental realizado de Hugo [53]. A mesma é mostrada
na Tabela 4.15:

Tabela 4.15: Composicao elementar adotada para o 6leo pirolitico.

C% 37,6%
H % 4,2%
N % 0,4%
O % 37,6%
S % 0,05%
Umidade % 20%
Cinzas % 0,1%
Beta 1,106
Entalpia de VVaporizacéo da Agua (kJ/kg) 2442
Exergia Quimica Padrdo da Agua (kJ/kg) 50
Umidade do Oleo Pirolitico (%) 20%
PCI do Oleo Pirolitico (kJ/kg) 16,40

Exergia Quimica do Oleo Pirolitico (kJ/kg) 18686,04
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4.4.3 Consideracdes para os Estudos de Caso com Torrefacdo

4.4.3.1 Adocao das Condicdes da Torrefacéo

Com base nos pirolisadores apresentados na Tabela 2.4, nota-se que 0s reatores de
tambor rotativo sdo os mais consolidados na atualidade. Seu funcionamento é analogo ao do
secador de tambor rotativo. Diante da impossibilidade de utilizar bagago com granulometria
superior aos valores entre 1 a 2 [mm], a baixa taxa de transferéncia de calor deve é garantida
pelo uso do aquecimento indireto e percentuais de umidade superiores aos utilizados na
pirdlise para que a transferéncia de calor se processe de forma lenta. Caracteristicas com
relacdo a conducdo do processo de torrefacdo, assim como do torrefador utilizado séo
mostradas na Tabela 4.16:

Tabela 4.16: Condic¢Oes adotadas para a torrefacdo do bagaco de cana [82], [85], [84].

Temperatura da Torrefacdo (°C) 280
Tempo de Residéncia (h) 1,0
Porcentagem da Energia Retida no Bagaco Torrefado! 82,93%
Porcentagem da Massa Retida no Bagaco Torrefadot! 68,6%
Tipo de Torrefador Tambor Rotativo Indireto
Capacidade de Producéo de Bagaco Torrefado (t/h) 7,0
Fabricante/Pais CDS (Gréa-Bretanha)

1 Base seca e livre de cinzas [82] .

4.4.3.2 Energia Demandada pela Torrefagdo

Uma aproximacdo da energia demanda pelo processo de torrefacdo da biomassa,

segundo Batidzirai [136], pode ser determinada pela expressao a seguir:
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(mTOR X PClror — Mpagaco 20% X PClpagaco 20%) + Mgases X PClgases (4.9)

Eror =
Nrtor

A Tabela 4.17 traz os valores a serem substituidos na expressdo (4.9), de modo a
obter-se a energia demanda pela torrefacdo, para cada tonelada de bagaco com 20% de

umidade processados:

Tabela 4.17: Energia demandada pelo processo de torrefagdo do bagaco de cana nas

condicdes propostas [136].

Energia do Bagaco Torrefado (MJ/h) 11590,17
Megawatts Térmicos do Bagaco a 20% de Umidade (MJ/h) 13460,8
Megawatts Térmicos dos Gases da Torrefacdo (MJ/h) 2385,68
Eficiéncia da Torrefagéo 70%
Energia Demandada pela Torrefacdo (MJn/t bagaco 20%) 735,78

4.4.3.3 Energia Demandada pela Moagem do Bagaco Torrefado

O bagaco torrefado ainda deve, obrigatoriamente, ser submetido a um processo de
moagem para que adquira a granulometria requerida pelo processo de gaseificacdo em leito
arrastado. A energia demandada pela moagem do bagaco torrefado assim como as

considerac0es feitas para obté-la s&éo mostradas na Tabela 4.18:

Tabela 4.18: Energia elétrica demandada para a moagem do bagaco nas condicdes requeridas

para a gaseificacdo em leito arrastado [137].

Tamanho Final da Particula 100 [pum]
Consumo de Eletricidade na Moagem [kKWe/MWih Bagaco Torrefado] 10a 20
Valor Adotado [kWe/ MW, Bagago Torrefado] 15

Eletricidade Consumida na Moagem [KWhe/t Bagago Torrefado 209%] 83,82
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4.4.3.4 Balango de Massa e de Energia

Diante das consideracGes feitas e com base em relatdrio divulgado por Lee [138], o
balango massico e energético do processo de torrefacdo pode ser representado de acordo com
a Figura 4.13:

1,0 [t] de Bagaco
20% de Umidade
Granulometria Variavel

3739,11 [kWh]
Energia para Desencadear o Processo
i 204,38 [kWh]
Torrefador de Tambor Rotativo Indireto 0,394 [t] de Gases
Tempo de Residéncia: 1 h ——»| 61,34% de Umidade
Temperatura de Torrefagdo: 280 [°C] 638,27 [kWHh]
¢ 0,606 [t] de Bagaco Torrefado
0,606 [t] de Bagaco Torrefado 3% de Umidade
3% de Umidade —»| Unidade de Moagem |—» 5,55% de Cinzas
5,55% de Cinzas 3100,84 [kWh]
3100,84 [kWh] T Granulometria Uniforme : 100 [um]
Granulometria Variavel

Eletricidade Demandada pela Moagem
83,82 [kWh]

Figura 4.13: Balanco massico e energético da torrefacao.

E importante ressaltar que a energia associada ao fluxo dos gases da torrefagdo é
consideravelmente maior que a energia demandada para desencadear o processo. Em suma, a
energia proveniente da combustdo dos gases da torrefacdo mostra-se capaz de desencadear o
processo de torrefacdo adotado no presente trabalho. Essa pratica ja foi comprovada em
alguns trabalhos experimentais do ECN [60], [72], [139]. Apesar disso, a utilizacdo de um

combustivel adicional durante a partida deve ser prevista na operacao.
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4.4.3.5 Consideracdes para a Anélise Exergética

A exergia quimica especifica do bagaco torrefado € calculada a partir da composicéo
elementar do obtida a partir do trabalho experimental realizado por Pach et al [82]. A mesma

& mostrada na Tabela 4.19:

Tabela 4.19: Composicao elementar adotada para o bagaco torrefado.

C% 48,78%
H % 4,9%
N % 0,36%
0% 38,34%
S% 0,01%
Cinzas % 5,55%
Beta 1,138
Entalpia de Vaporizacéo da Agua (kJ/kg) 2442
Umidade do Bagaco Torrefado (%) 3,00%
Exergia Quimica da Agua Liquida (kJ/kg) 50
Exergia Quimica do Bagaco Torrefado (kJ/kg) 22989,31

4.4.4 Consideracdes Adotadas para a Unidade de Separacéo de Ar

As unidades de separacdo de ar s@o sistemas que tem como objetivo separar 0s gases
predominantes na composicdo do ar atmosférico (oxigénio, nitrogénio e argbnio), de modo
que, ao final do processo, estes tenham a pureza necessaria para que sejam utilizados em
aplicacBes comerciais. Estas unidades podem ser criogénicas ou ndo-criogénicas. Smith e
Klosek [140] afirmam, no entanto, que as unidades criogénicas sdo mais eficientes e
economicamente viaveis para a producdo de grandes quantidades de oxigénio, nitrogénio e
argonio na forma liquida e/ou gasosa. Os mesmos autores mencionam, inclusive, o extensivo
uso dessas unidades para o fornecimento de oxigénio puro para a gaseificacdo em leito
arrastado de diversas usinas IGGC atualmente em operacao. Para todos os estudos de caso do

presente trabalho que envolvem a torrefacdo adota-se, portanto, 0 uso de deste tipo de
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unidade. As consideracOes adotadas para esta unidade s&o mostradas nos subitens que se
seguem.

A Figura 4.14 mostra o esquema de funcionamento simplificado de uma unidade de
separagdo de ar criogénica genérica, com a producdo de qualquer uma das combinacGes de

gases mencionadas, na forma liquefeita e na forma gasosa:

Produtos Gasosos com a Presséo Desejada Residuos Gasosos
Compressor

RSN FO
Produtos Gasosos <
Trocador de Produtos Liquefeitos Torre de
: Calor Destilagao
Purificagdo do Ar J
: Ar Liquefeito Produtos
Liquefeitos
Compressor
Refrigeracao Tanques de
geraca Armazenamento
Ar Atmosférico “Caixa Fria”

Figura 4.14: Esquema de funcionamento de uma unidade de separacdo de ar criogénica

genérica com a produc¢do conjunta de produtos liquidos e gasosos.

Quanto a quantidade de gases produzidos, nota-se em sites de alguns fabricantes
(como Air Products; BDM Cryofusion & Mandressi Italia; Siad Macchine Impianti) que ha
modulos catalogados dessas unidades (com capacidade de producdo pré-fixada), no entanto,
todas essas empresas mencionam que podem produzir moédulos especificos (fora da
capacidade mencionada em seus respectivos catalogos) que se adequem ao processo produtivo

ao qual a unidade criogénica ird alimentar [141], [142].

4.4.4.1 Consideragdes Acerca do Consumo de Oxigénio na Gaseificacdo

Experimentos visando relacionar o valor 6timo da razdo de equivaléncia com o

correspondente consumo especifico de oxigénio na gaseificacdo em leito arrastado foram



104

feitos por Chen et al [95]. O autor realizou experimentos para 0 bambu in natura, bambu
torrefado e carvdo mineral, de modo a estabelecer um quadro comparativo entre eles. Destaca-
se que a razao de equivaléncia é dada pela razdo entre a quantidade de oxigénio usada na

gaseificacdo e a quantidade de oxigénio que seria usada na combustéo.

Constata-se que a torrefacdo do bambu no trabalho de Chen et al [95] chegou a
temperatura final de 280 [°C] com tempo de residéncia de uma hora, condicéo idéntica a
torrefagdo do bagaco tomada como referéncia nos estudos de caso. Ao final do processo,
constata-se também que o bambu torrefado apresentou composicdo elementar muito

semelhante ao do bagaco torrefado adotado como referéncia no presente trabalho.

Os valores 6timos de razdo de equivaléncia encontrados para 0 bambu in natura,
bambu torrefado e carvdo mineral foram de 0,692; 0,434 e 0,357; respectivamente. J& 0s
valores de consumo especifico de oxigénio correspondentes foram de 0,7; 0,7 e 0,9;
respectivamente. De fato, o consumo especifico de oxigénio de 0,9 para a gaseificacdo do
carvdo mineral pode ser comprovado observando-se os consumos de gas oxigénio e matéria-
prima publicamente disponiveis em relatérios de diversas plantas IGCC existentes — em
algumas delas a relacdo é exatamente 0,9 enquanto, em outras, aproximadamente este valor
[39], [40], [143].

De acordo com Chen et al [95], o maior teor de oxigénio na composi¢do elementar do
bambu torrefado quando comparado ao carvdo mineral — cujos valores sdo 36,13% e 26,16%,
respectivamente — justifica o maior consumo especifico de gas oxigénio na gaseificacdo do
carvao mineral. Os teores de oxigénio nas composic¢des elementares do bagaco torrefado e do
6leo pirolitico adotados como base do presente trabalho sdo de 37,95% e 37,6%,
respectivamente, sendo, portanto, muito préximos ao teor de oxigénio do bambu torrefado.
Este fato, permite, portanto, a utilizagcdo do consumo de 0,7 toneladas de oxigénio para cada
tonelada de bagaco torrefado e 6leo pirolitico a serem processados nos respectivos estudos de

€aso que 0s envolvem.

4.4.4.2 Consumo de Energia Elétrica da Unidade Criogénica

O consumo de eletricidade nas unidades criogénicas para 0 processo de separacdo de
ar (até a obtencdo dos produtos no estado liquefeito) é utilizado, principalmente, para o

funcionamento das bombas, compressores e regeneradores de calor. Segundo Alsultannty e
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Al-Shammari [144], o valor médio de consumo de eletricidade nesta etapa é de 0,33 [MWh]
por tonelada de oxigénio liquido produzido. Os autores, consideram que 0 OXxigénio
proveniente da unidade sai na temperatura ambiente e pressdao de 1,5 [bar]. O presente
trabalho adota os mesmos pardmetros de pressao e temperatura para os produtos liquidos

produzidos na unidade criogénica, para cada estudo de caso.

No entanto, em geral, as plantas IGCC atuais operam com gaseificadores
pressurizados na faixa de 25 a 60 [bar] [143]. Mediante uma estimativa dos Megawatts
térmicos produzidos pelo gaseificador e a dimensdo da turbina a gas correspondente, o
presente trabalho adota, para todos os estudos de caso o valor de 30 [bar]. O consumo total de
eletricidade gasto para a producdo do oxigénio gasoso a ser utilizado na gaseificacdo é dado,
portanto, pela soma da energia gasta na separacao do ar e na compressao do mesmo até desde
a pressdo de 1,5 [bar] até a pressdo de 30 [bar]. O trabalho gasto para a compressdo do

oxigénio pode ser estimado pela expressdo 4.10:

n-1
. ) n P2\ n
Weomp = Toz- R Tamb- (n - 1) [(p—i) = 1] (4.10)

Para o célculo do trabalho exigido na compressao de cada tonelada/hora de oxigénio

por meio da expressdo (4.10), sdo adotadas as considera¢fes mostradas na Tabela 4.20:

Tabela 4.20: Demais dados adotados para o calculo da energia elétrica necessaria para a
compressédo de cada tonelada/hora de oxigénio.

Constante do Oxigénio [kJ/kmol.K] 0,26
Relacdo de pressdes (p2/p1) 20

Indice da Politrpica 1,15

Eficiéncia do Sistema de Compresséo (%) 85%

Eficiéncia do Acionamento (%) 88%

Fator de Poténcia 0,88

Energia Elétrica Consumida [MWh/to2] 0,2
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Assim, o consumo total de eletricidade por parte da unidade criogénica, para o

presente trabalho, sera de 0,53 [MWh/to2].

4.4.4.3 Balango Massico e Energético da Unidade Criogénica nos Casos com Torrefagdo

Nos estudos de caso que envolvem a torrefacdo, demanda-se oxigénio puro para a

gaseificacdo na proporcdo de 0,7 toneladas para cada tonelada de bagaco torrefado. Segundo

Baukal [145], o fluxo massico de residuo gasoso é em torno de 80% da massa de ar que é

usada como matéria-prima na unidade. De acordo com o mesmo autor, este residuo consiste

basicamente de gas nitrogénio, com cerca de 1 a 5% de oxigénio, em massa, diluido.

Entretanto, este residuo ndo pode ser aproveitado comercialmente. Isso se deve ao fato de que

aplicacdes comerciais que fazem o uso do nitrogénio demandam que este possua niveis de

pureza elevado.

Baseando-se nos parametros de consumo de producdo e consumo de eletricidade

anteriormente mencionados, o balango massico e energético das unidades de separacdo de ar

criogénicas, para os casos com torrefacao, é representado na Figura 4.15:

4,0 [t] de residuo gasoso
(80% da massa de ar)

Unidade

50[tjde Ar |——p» Criogénica de

Separacao de Ar

1,0[t]de O,
(20% da massa de ar)
Pressdo: 30 [bar]

Temperatura: 440,7 [K]

0,53 [MWh de Eletricidade] —T

Figura 4.15: Balango massico e energetico da unidade criogénica utilizada nos casos que

envolvem a torrefacgéo.
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4.4.4.4 Balango Méssico e Energético da Unidade Criogénica nos Casos com Pirolise

Nos estudos de casos que envolvem a pirdlise, sdo demandados oxigénio para a
gaseificacdo do oleo pirolitico em leito arrastado e nitrogénio para atuar como inerte nos
pirolisadores de leito fluidizado borbulhante. Segundo Baukal [145], unidades que produzem
somente oxigénio e unidades que realizam a co-producdo de oxigénio e nitrogénio néo
diferem entre si de forma significativa. O autor menciona que a producédo de gas nitrogénio
puro é somente funcdo da adicdo de capacidade de destilacdo sem aumento significativo no
consumo de energia elétrica na compressdo do ar que alimenta o processo. Ainda de acordo
com Baukal [145], a propor¢do, em massa, de nitrogénio produzido nestas unidades é de 65%
da quantidade de ar que serve como matéria-prima para 0 processo, enquanto as proporcdes

de oxigénio e residuo gasoso chegam a 20% e 15%, respectivamente.

Conforme mencionado anteriormente, foram adotadas as proporcées de 0,7 toneladas
de oxigénio para cada tonelada de dleo pirolitico a ser gaseificado e trés toneladas de
nitrogénio para cada tonelada de bagaco a ser pirolisado. De fato, a demanda por nitrogénio é
muito maior que a de oxigénio. O sistema deve ser dimensionado, portanto, para suprir,
prioritariamente, a demanda de nitrogénio. Isso ocasionara um excedente de producdo de
oxigénio, que deve ser armazenado na forma liquida em tanques, podendo ser,

posteriormente, comercializado.

No balango maéssico e energético é considerado que o consumo de eletricidade total da
unidade criogénica é dado pela soma dos consumos de eletricidade gastos na separacdo de ar e
na compressao da fracdo de oxigénio encaminhado a gaseificacdo, que totaliza 0,86 [MWh]
para tonelada/hora de oxigénio encaminhado para a gaseificacdo. A Figura 4.16 mostra o

balanco massico e energético adotado para as unidades criogénicas nos casos com pirolise:
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1,52 [t/h] de residuo gasoso 1,0 [t/h] de O, para a Gaseificacéio
(15% da massa de ar)

Pressdo: 30 [bar]

T j Temperatura: 440,7 [K]

6,58 [t/h] de N, para a Pirélise

Unidade (65% da Massa de Ar)
10,12 [th] de ar ——  Criogénica de ’ Pressio: 1,5 [bar]
Separacao de Ar Temperatura: 298,15 [K]

Pressao: 1,5 [bar]

l ‘ 1,02 [t/h] de O, para Armazenamento

0,86 [MWh de Eletricidade]

Temperatura: 298,15 [K]

Figura 4.16: Balanco massico e energético da unidade criogénica utilizada nos casos que

envolvem a pirélise rapida.

4.4.5 Consideracdes Adotadas para a Gaseificacao

4.4.5.1 Consideracdes Acerca do Sistema de Alimentacao do Gaseificador

Considera-se que a alimentacdo do gaseificador com 6leo pirolitico ou com bagaco
torrefado aproveita as tecnologias utilizadas para a alimentacdo de lodo formado a partir do
carvao mineral e carvao mineral pulverizado, respectivamente. O detalhamento dos sistemas
de alimentacdo de matéria-prima em gaseificadores pressurizados atualmente utilizados, no

entanto, foge ao escopo do presente trabalho.

4.4.5.2 Consideracdes Acerca da Temperatura de Gaseificacdo Adotada

As cinzas do bagaco podem ser consideradas o fator critico sob o ponto de vista do
aproveitamento do mesmo na gaseificagcdo em leito arrastado. O maior problema relacionado
a elas reside no fato de que a temperatura do gaseificador deve ser ajustada para que a maior

parcela das cinzas se fundam e adquiram a fluidez necessaria de modo que saiam do
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gaseificador rapidamente sem se solidificarem, fato que ocasionaria corroséo e incrustacoes

nas paredes internas do gaseificador.

Segundo Honig [146], as cinzas do bagago de cana possuem baixa temperatura de
fusdo quando comparadas com as cinzas de outros combustiveis. De modo geral, a
temperatura de fusdo das cinzas de um combustivel é fortemente influenciada pela
composicdo quimica destas cinzas. De uma amostra de bagaco para outra, a composicao
quimica das cinzas também pode variar consideravelmente devido a anisotropia do bagaco,
caracteristicas edafo-climéticas, impurezas adquiridas nas operacBes de colheita,
carregamento e transporte da cana, entre outras razdes. Diversos autores ja reportaram a
composicdo quimica percentual das cinzas de amostras bagago, conforme € apresentado na
Tabela 4.21:

Tabela 4.21: Composicdao das cinzas do bagaco de cana.

SOs P20s SiO2 Fe203 AlOs CaO MgO Na2O KO TiO2 Referéncia

208 2,72 46,61 14,14 1769 447 333 0,79 415 2,63 [147]

09 113 4187 209 2225 35 145 0,26 259 3,87 [148]

- - 626 24 33 45 - 28 29 - [149]

824 596 492 043 098 49 348 066 241 0,07 [150]

- 093 7229 616 799 416 234 095 449 055 [151]

04 089 4588 1545 2055 431 322 09 167 3,77 [152]

3,5 3 48,8 1,9 6,4 3,9 5,5 0,8 189 - [153]

De acordo com Honig [146], quanto maior for o valor da razdo o mostrada na

expresséo 4.11., maior a temperatura de fuséo das cinzas do bagago:

% Si0, + % Al, 05 (4.11)
a= ,
% Fe,03 + % CaO + % MgO + % Na,0 + % K,0

Para um numero elevado de amostras de bagago, Honig [146] estabeleceu uma
correspondéncia entre a relacdo a e a respectiva temperatura de fusdo das cinzas de cada

amostra, cujo resultado foi expresso graficamente por meio da Figura 4.17:
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1000 1100 1200 1300 1400

Temperaturas de Fusdo [°C]

Figura 4.17: Correspondéncia entre a relagdo a e a temperatura de fusdo para amostras

distintas de bagaco de cana.

Como resultado da correlagdo, Honig [146] estabeleceu a temperatura de fusdo das
cinzas do bagaco varia entre 1210 e 1350 [°C]. No entanto, para aplicacbes envolvendo a
gaseificacdo (em leito arrastado) de produtos resultantes da submissdo do bagaco a processos
termoquimicos, ndo somente importa a temperatura de fusdo das cinzas, mas também a
viscosidade que essas cinzas fundidas possuirdo, visto que seu tempo de residéncia no interior
do gaseificador deve ser baixo. De acordo com Fredericci et al [154], a temperatura 6tima que
atenderia a estes quesitos seria de 1350 [°C]. Segundo 0 mesmo autor, temperaturas ainda
maiores seriam desejaveis devido a questdo da menor viscosidade, entretanto, essa préatica
penalizaria o sistema energeticamente, além aumentar o custo operacional. No presente
trabalho, adota-se, portanto, a temperatura do gaseificador como sendo de 1350 [°C] em todos

os estudos de caso.

Em todo caso, enfatiza-se que as cinzas do bagaco de cana se tratam de um
componente que apresenta uma composicao que pode ser considerada “aleatoria” e, portanto,
de comportamento relativamente imprevisivel no que diz respeito a temperatura de fusdo. Em
todas as referéncias tomadas por base na Tabela 4.18 nota-se uma clara predominancia de
SiO2 na composicao das cinzas, fato que indica que a presenca elevada de terra é o fator que
mais contribui para que seu teor seja elevado no bagaco. O processo de lavagem da cana que
antecede a moagem €, portanto, de fundamental importancia para a remocao de boa parte da
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terra e assim, evitar o alto teor de cinzas no bagago. Desenvolver métodos de lavagem da cana
ainda mais eficientes, portanto, torna-se imperativo para que o aproveitamento do bagaco na

gaseificacdo em leito arrastado seja consolidado.

4.4.5.3 Consideracdes Acerca da Composicdo Molar do Géas Pobre nos Estudos de Caso

Devido a escassez de trabalhos envolvendo a gaseificagdo em leito arrastado do
bagaco torrefado e do 6leo pirolitico obtido a partir do bagaco, adota-se a composic¢édo do
molar obtida na gaseificacdo em leito arrastado destes produtos obtidos a partir de outros tipos
de biomassa, desde o produto torrefado e o 6leo pirolitico utilizados nas respectivas operacdes
tenham composicdes similares as do bagaco torrefado e dleo pirolitico adotados como
referéncia no presente trabalho.

Para os casos que envolvem a gaseificacdo do bagago torrefado, adota-se como
referéncia o trabalho de Strandberg [92]. Para os casos envolvendo a gaseificacdo do 6leo
pirolitico, adota-se como referéncia o trabalho de Leijenhorst et al [73]. Constata-se que
ambas as matérias-primas utilizadas nestes processos foi o pinho e os respectivos produtos
obtidos (que foram posteriormente gaseificados em leito arrastado) possuem composi¢do
elementar semelhante ao do bagaco torrefado e ao 6leo pirolitico adotados como referéncia no
presente trabalho.

O processo de gaseificacdo da madeira de pinho torrefado em leito arrastado realizado
por Strandberg [92] foi conduzido em condi¢Ges distintas daquelas adotadas como referéncia:
temperatura de 1200 [°C] e pressdo de 2,5 [bar], com o uso de gas oxigénio como agente
gaseificante. J& o processo de gaseificacdo do 6leo pirolitico obtido a partir do pinho foi
conduzido em um gaseificador de leito arrastado com pressdo de 4 [bar] e temperatura de
1250 [°C], com a utilizacdo de gas oxigénio como agente gaseificante.

A utilizacdo de pressdes baixas, em ambos 0s experimentos, pode ser justificada
devido ao fato do gas produzido nédo ter sido encaminhado para nenhum aproveitamento
posterior, havendo somente interesse na anélise de sua composi¢do quimica. Alem disso, a
gaseificacdo foi conduzida em um equipamento de laboratério, que demanda custos mais
baixos de consumo de energia bem como operacionais, tanto do ponto de vista técnico como

do ponto de vista de seguranca.
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Segundo Higman [27], valores mais elevados de pressdo na gaseificacdo ocasionam a
diminuicdo da presenca de CHs na composicdo molar do gas pobre, entretanto, esta
porcentagem sempre € pequena, independentemente da pressdo de operacdo na qual o
processo de gaseificacdo em leito arrastado ocorra. Dessa forma, a operacdo com pressoes
elevadas ndo afeta a composicdo molar do gas pobre de forma significativa. Por outro lado,
segundo trabalhos experimentais desenvolvidos por Tremel [155], na faixa de temperaturas
entre 1200 e 1350 [°C], a composicdo do gas pobre ndo varia de forma muito significativa,
fato que permite a utilizacdo da temperatura de 1350 [°C], que se adequa melhor a uma boa

condic&o de fluidez das cinzas do bagaco.

Por fim, observa-se que o valor da razdo de equivaléncia 6tima determinada no
trabalho de Chen et al [95] foi de 0,434, que € muito proximo dos valores de 0,44 obtido por
Strandberg [92] e 0,45 obtido por Leijenhorst et al [73]. Assim, é razodvel admitir que a
gaseificacdo da madeira torrefada no trabalho de Strandberg [92] e do Oleo pirolitico da
madeira no trabalho de Leijenhorst et al [73] foram processadas com um consumo especifico
de oxigénio de, aproximadamente 0,7 — mesmo valor que o valor adotado como base no

presente trabalho.

Tais evidéncias tornam razoavel, portanto, atribuir a composi¢do do gas obtidos nos
experimentos de Strandberg [92] e Leijenhorst et al [73] para os estudos de caso com a
gaseificacdo de bagaco torrefado e 6leo pirolitico para as condi¢des de temperatura, pressdo e

consumo especifico de oxigénio pré-estabelecidas nos subitens anteriores.

As composi¢des molares adotadas como base para o gas pobre obtido na gaseificacdo
em leito arrastado do bagaco torrefado e do 6leo pirolitico, juntamente como seus respectivos

valores de PCI (obtidos no software Gatecycle 6.1.2) sdo mostrados na Tabela 4.22:

Tabela 4.22: Composicdes molares adotadas para o gas pobre nos estudos de caso com
pir6lise e com torrefacéo.

Gases Presentes no Gés Pobre Casos com Torrefagdo Casos com Pirolise
CO % 54,0% 46,0%
H>% 27,0% 30,0%

CO2% 18,0% 23,0%
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CHs % 1,0% 1,0%

PCI [MJ/kg] 9,52 8,87

4.4.5.4 Balango de Maéssico e Energético na Gaseificacdo em Leito Arrastado

Tanto na gaseificacdo do 6leo pirolitico quanto na do bagaco torrefado, considera-se
que as cinzas, em sua totalidade, se fundem no processo. Para ambos 0s casos, adota-se ainda,
com base nos trabalhos de Rocha [156], que a eletricidade consumida no processo de
gaseificacdo foi adotada é de 8,1 [KWh/MW de gas produzido], valor no qual é destinado a

acionamentos e sistema de alimentagédo do gaseificador de leito arrastado.

Diante das consideracGes anteriormente feitas, a Figura 4.18 mostra o balango massico

e energético da gaseificacdo de cada tonelada de 6leo pirolitico em leito arrastado:

; 0,7[t] de O,
1,0 [t] de Oleo Pirolitico
30 [bar]
4316,93 [kWh]
425,83 [kWh]

Gaseificador de Leito Arrastado

8,10 [kWh/MWth de Gas Pobre] ———» Temperatura: 1350 [°C] -
Presséao: 30 [bar]

1,694 [t] de Gas Pobre
4173,94 [kwh]

Y
0,001 [t] de Cinzas

Figura 4.18: Balanco de massa e energia na gaseificacdo em leito arrastado do 6leo pirolitico.

J& o balan¢o massico e energético o balanco massico e energético da gaseificacdo de

cada tonelada de bagaco torrefado em leito arrastado € mostrado na Figura 4.19:



114

0,7 [t]de O,
1,0 [t] de Bagaco Torrefado

30 [bar]
6111,11 [kWh] ‘ | 425,83 (1]

Gaseificador de Leito Arrastado

8,10 [kWh/MWth de Gas Pobre] —— Temperatura: 1350 [°C] -
Pressao: 30 [bar]

l

0,055 [t] de Cinzas

1,644 [t] de Gas Pobre
4347 47 [kWh]

Figura 4.19: Balanco de massa e energia na gaseificacdo em leito arrastado do bagaco

torrefado.

4.4.5.5 Consideracdes para a Andlise Exergética

Mediante o uso da composicdo molar adotada na Tabela 4.21 e dados presentes nos
livros de Szargut [108] e Manual de Gases de AGA [104], sdo obtidos os valores das exergias
fisica e quimica especificas para o gas pobre por meio das expressdes (4.6) e (4.7). Os

resultados sdo mostrados na Tabela 4.23:

Tabela 4.23: Exergia especifica do gas pobre ao sair do gaseificador.

Elemento Considerado Casos com Torrefacdo  Casos com Pirdlise
Exergia Quimica Especifica [kJ/kg] 9335,09 8734,47
Exergia Fisica Especifica [kJ/kg] 1718,70 1754,52

Exergia Especifica do Gas Pobre [kJ/kg] 11053,79 10488,99
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4.4.6 Parte do Sistema BIG-GTCC Simulada no Gatecycle

4.4.6.1 Consideracdes Adotadas para o Sistema de Resfriamento

Por serem mais difundidos do mercado, o presente trabalho adota os sistemas de
limpeza a frio para promover a limpeza do gas pobre, fato que torna essencial a pratica do
resfriamento do géas. Seguindo os relatorios técnicos operacionais das plantas IGCC de Tampa
e Wabash River, divulgados pelo DOE, o gas pobre sai com temperatura em torno de 40 [°C]
[38], [39].

O sistema de resfriamento pode ser modelado no Gatecycle como sendo uma Unica caldeira
de recuperacdo, onde o gas pobre entra com a temperatura de 1350 [°C] e sai com a
temperatura requerida de 40 [°C] [38], [39]. Ainda de acordo com os relatérios mencionados,
o0 vapor produzido pelo sistema de resfriamento é saturado. Perdas de pressdo por parte do gas
sdo desconsideradas. Demais consideracGes para a modelagem do sistema de resfriamento no

software Gatecycle sdo mostradas na Tabela 4.24:

Tabela 4.24: ConsideracOes adotadas para o sistema de resfriamento do gas pobre.

Pressao do Vapor Produzido [bar] 85
Temperatura do Vapor Produzido [°C] 229,23
Temperatura do Gas Pobre ao Sair do Sistema [°C] 40
Eficiéncia do Sistema % 85%

Mediante 0 uso das composi¢des molares adotadas na Tabela 4.21; juntamente com
dados presentes no livro de Szargut [108] e Manual de Gases de AGA [104] sdo obtidos os
valores das exergias fisica e quimica especificas para 0 gas pobre por meio das expressdes
(4.7) e (4.8). Os resultados sdo mostrados na Tabela 4.25:
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Tabela 4.25: Exergia especifica do gas pobre ao sair do sistema de resfriamento, para os

estudos de caso que envolvem a pirélise rapida e a torrefacéo.

Grandeza Considerada Casos com Pirolise  Casos com Torrefacédo
Exergia Quimica Especifica [kJ/kg] 8734,47 9335,09
Exergia Fisica Especifica [kJ/kg] 354,11 354,40
Exergia Especifica do Gas Pobre [kJ/kg] 9088,58 9689,49

4.4.6.2 Consideracdes Adotadas para o Sistema de Limpeza do Gas

Em geral, ndo h4d uma tecnologia mais consolidada que as demais, muito embora, 0
processo Rectisol seja, ligeiramente, o mais utilizado na atualidade pelas plantas IGCC [143],
[156]. Por esta razdo, este sistema serd utilizado no presente trabalho. Maiores detalhes
guanto ao seu funcionamento sdo encontrados nos trabalhos de Rocha [156] e Padurean et al
[157]. Segundo Leibbrandt [158], o processo Rectisol possui demanda energia térmica (na

forma de vapor) e eletricidade, cujos parametros sdo mostrados na Tabela 4.26:

Tabela 4.26: Demanda de energia térmica e eletricidade no processo Rectisol.

Consumo de vapor a 4,8 [bar] e 180 [°C] [kg/(kmol de H2S + CO2 removido)] ‘ 6,97

Consumo de Eletricidade [kwWh/(kmol de H2S + CO2 removido)] ‘ 0,528

Trabalhos visando a gaseificacdo de biomassa em larga escala, como o de Larsson et
al [159], costumam desprezar a quantidade de enxofre a ser removida no gas, em funcdo do
baixissimo teor de enxofre presente na biomassa. Mesmo procedimento serd adotado no
presente trabalho. Para a determinagdo da composicdo do gas pobre apds sua passagem pelo
sistema de limpeza, considera-se como base o relatério divulgado pela Comisséo Europeia de
Energia [42]. O documento cita a composi¢do molar do gas pobre — ap6s sua passagem pelo
sistema de limpeza — em diversas plantas IGCC existentes. O documento menciona que essa
composi¢cdo pode variar em fungdo do tipo de matéria-prima e do sistema de limpeza

utilizado, que podem variar de planta para planta. Em particular, nas plantas IGCC de Wabash
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River e Tampa, constata-se que a porcentagem de CO> na composi¢do molar como sendo de
10%, mesmo valor adotado para o presente trabalho.

Essas consideragdes permitem considerar que a diferenca entre os fluxos méssicos de
gas pobre no inicio e ao final do processo de limpeza seja dada pela quantidade de CO>
retirada. Com isso, as composi¢Ges molares do gas pobre apos a passagem pelo sistema de

limpeza, para os casos com pirdlise e com torrefacao, sdo dadas na Tabela 4.27:

Tabela 4.27: Composicao do gas pobre apds passagem pelo sistema de limpeza, para 0s casos

com pirdlise rapida e torrefagéo.

Gas Considerado Casos com Pirolise Casos com Torrefacdo
CO% 53,77% 59,27%
H2% 35,06% 29,63%
CO2% 10,00% 10,00%
CHs% 1,17% 1,10%

Mediante 0 uso das composi¢fes molares adotadas na Tabela 4.26, juntamente com
dados presentes no livro de Szargut [108] e Manual de Gases da AGA [104], s&o obtidos os
valores das exergias fisica e quimica especificas para 0 gas pobre por meio das expresses
(4.6) e (4.7). Os resultados sdo mostrados na Tabela 4.28:

Tabela 4.28: Exergia especifica do géas pobre ao sair do sistema de limpeza, para os estudos de

caso que envolvem a pirélise rapida e a torrefacéo.

Grandeza Considerada Casos com Pirolise  Casos com Torrefagédo
Exergia Quimica Especifica [kJ/kg] 11796,30 11109,19
Exergia Fisica Especifica [kJ/kg] 413,57 386,58

Exergia Especifica do Gas Pobre [kJ/kg] 12209,87 11495,77
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4.4.6.3 Consideracdes Adotadas para o Grupo Gerador com Turbina a Gas

Considera-se que o grupo gerador é formado pelo conjunto turbina a géas, regulador de
velocidade e gerador. A turbina a gas em questdo é adaptada para utilizar gas de baixo PCI,
mediante diversas modificacdes no projeto do modelo utilizado para operar com géas natural
[42], [160]. De acordo com Correa Neto [160], uma turbina adaptada para trabalhar com gas
de baixo PCI opera, em regime permanente, com uma vazdo massica de combustivel de 5 a 8
vezes maior que a vazao nominal (utilizando gas natural). No fim das contas, a maior vazéo
massica de ar e combustivel se sobressai & baixa qualidade do combustivel e a poténcia
produzida pela turbina adaptada para gas de baixo PCI chega a ser até 25% maior que a
versdo convencional que utiliza gas natural [161]. Em trabalhos experimentais envolvendo
turbinas da GE operando em unidades IGCC, Brdar e Jones [162], relacionaram o0 aumento de
poténcia da turbina adaptada para gas de baixo PCI com o aumento da vazdo dos gases de
escape. Como resultado, foi observado que para uma vazdo massica de gases de escape de
14% maior que no modelo convencional, houve acréscimo de poténcia de, aproximadamente,
20% por parte da turbina adaptada para gas de baixo PCI. Segundo os autores citados, a

temperatura dos gases de exaustdo que saem da turbina é proxima de 560 [°C].

A relacdo entre temperatura dos gases de exaustdo, vazGes massicas de combustivel e
gases de exaustdo e poténcia da turbina a gas sdo, de fato, passiveis de serem modeladas no
software Gatecycle. Demais modificacdes no projeto da turbina convencional para que esta
opere com gas de baixo PCI ndo sdo passiveis de serem modeladas no software Gatecycle e,
portanto, nem serdo mencionadas no presente trabalho. Ressalta-se que simular o

funcionamento de uma turbina a gas adapta

Mediante uma estimativa dos Megawatts térmicos produzidos no gaseificador em cada
estudo de caso, buscou-se um modelo comercial de turbina a gas que ja tenha sido adaptado
para uso com gas de baixo PCI em alguma unidade IGCC ja existente. O modelo de turbina
escolhido foi 0 GE MS6001FA. Segundo catalogo de turbinas fornecido pela propria GE o
modelo em questdo é, de fato, utilizado para produzir eletricidade em plantas IGCC [163].
Com base no catalogo citado, a Tabela 4.29 fornece os dados operacionais do modelo de

turbina selecionado sem quaisquer modificagdes para o uso de gas de baixo PCI:
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Tabela 4.29: Dados operacionais do modelo convencional de turbina GE MS6001FA.

Poténcia Nominal [MW)] 75,9
Heat Rate [kJ/kWh] 10330
Razdo de Pressao 15,7:1
Fluxo Massico de Gases de Exaustdo [kg/s] 204
Rotacdo [rpm] 5254
Temperatura dos Gases de Exaustdo [°C] 604
Consumo Estimado de Gés Natural [kg/s] 4,3

4.4.6.4 Demais Consideracgdes Adotadas

A Tabela 4.30 mostra as demais consideracdes adotadas para a simulacdo da planta
BIG-GTCC no software Gatecycle 6.1.2:

Tabela 4.30: Demais consideracgdes feitas para a simulacéo da planta BIG-GTCC no
Gatecycle 6.1.2.

Eficiéncia da Caldeira de Recuperacgédo 85%

Pressdo do Vapor Produzido pela Caldeira de Recuperacéo [bar] 85
Temperatura do Vapor Produzido pela Caldeira de Recuperagéo [°C] 480
Temperatura dos Gases ao Sairem da Caldeira de Recuperacao [°C] 180
Eficiéncia da Turbina a Vapor de Contrapressdo 78%

4.5 Consideracodes para os Casos de Referéncia

Para os casos de referéncia, considera-se, conforme mencionado, que a cana inteira se

equivale, em termos energéticos a cana picada. Considera-se que toda a palha € eliminada na
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queima feita antes da colheita e que somente o bagaco € utilizado como recurso energético na
planta de cogerecdo. Demais consideragfes sdo mostradas na Tabela 4.31:

Tabela 4.31: Considerac6es adotadas para os casos de referéncia.

Pressdo do Vapor Extraido para a Turbina de Acionamentos [bar] 20
Eficiéncia da Caldeira 80%
Eficiéncia das Turbinas de Alta e Baixa Presséo 80%
Eficiéncia da Turbina de Acionamentos 65%

Moagem [t/h] 500

4.6 Consideractes Adotadas para os Grupos Geradores

Para todos os grupos geradores, sejam eles com turbina a vapor ou com turbinas a gas,
foram adotadas ainda perdas na transmissdo e perdas no gerador, cujos valores devem ser
fornecidos ao Gatecycle e que, portanto, influenciam a energia total excedente produzida e
entregue a rede. As consideracgdes feitas quanto a isso sdo mostradas na Tabela 4.32:

Tabela 4.32: Informacdes com respeito ao grupo gerador fornecidas ao software Gatecycle.

Perdas Mecanicas no Regulador de Velocidade (%) 2%
Fator de Poténcia do Gerador 0,90
Rendimento do Gerador (%) 97%




121

CAPITULO 5 ANALISE E DISCUSSAO DOS

RESULTADOS

Os resultados das analises energética e exergeética de todos os estudos de caso foram
obtidos por meio dos balancos exergético, massico e energético mostrados no capitulo

anterior, juntamente com as simulacdes no software Gatecycle 6.1.2.

Os subitens que se seguem mostram 0s resultados das analises para cada estudo de

caso considerado.

5.1 Caso REF-AUT (Destilaria Autbnoma + Planta de Cogeracao

Tradicional)

O aspecto da planta para o caso REF-AUT, ja com os pontos de interesse demarcados

para a analise exergética, € mostrado na Figura 5.1:
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Figura 5.1: Aspecto da planta estudada no caso REF-AUT.
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Como resultado imediato das simulacdes, obtém-se a eletricidade produzida pelas
turbinas a vapor do sistema de cogeracdo. Para a determinacdo da eletricidade excedente, no
entanto, € necessario subtrair este valor do consumo nos equipamentos da cogeracdo, assim
como os subprocessos que compde a planta. Com a determinacdo deste valor, os indicadores

baseados na primeira e segunda lei s&o obtidos.

Tabela 5.1: Calculo da eletricidade excedente no caso REF-AUT.

Elemento Considerado Simbolo Valor [MW]
Eletricidade Produzida na Turbina a Vapor de Alta Wrva 13,8
Eletricidade Produzida na Turbina a VVapor de Baixa Wiy 8,7
Eletricidade Consumida pela Bomba Wy 0,8
Eletricidade Consumida no Processo Produtivo Wero 6,0
Eletricidade Excedente [MW] Wexc 15,7

5.1.1 Indicadores da Anélise Energética

Para melhor visualizacdo dos fluxos energéticos ao longo da planta do caso REF-

AUT, é feito um diagrama de Sankey da mesma, que é mostrado na Figura 5.2:
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Figura 5.2: Diagrama de Sankey para o Caso REF-AUT.
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Com isso, obtém-se os indicadores de desempenho da analise energética, cujos valores

sdo mostrados na Tabela 5.2:

Tabela 5.2: indices de desempenho da anélise energética para o caso REF-AUT.

indice de Eletricidade Excedente [KWh/tcana] 31,39
Eficiéncia Global da Planta 45,63%
Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-de-AcUcar 28,94%

Nota-se, portanto, que o indice de eletricidade excedente corresponde a 31,39
[kWhtcana]. As eficiéncias globais da planta e do aproveitamento da cana-de-agUcar totalizam,

respectivamente: 45,63% e 28,94%.

5.1.2 Analise Exergética

Com base na Figura 5.1, € montada a Tabela 5.3, que mostra como sdo obtidos 0s

insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.3: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades do processo

produtivo no caso REF-AUT.

Unidade de Preparo e )
Unidade de Processamento do Caldo

Moagem

Produtos E3 + ElO + Elg + Ezo EG + E7 + ES + Eg

Substituindo os valores com os dados do Anexo D, é construida a Tabela 5.4, utilizada

para o célculo do balanco exergético do processo produtivo na destilaria autbnoma:
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Tabela 5.4: Balanco exergético do processo produtivo do caso REF-AUT.

_ Insumo Produto Irreversibilidades +
Subprocesso Considerado
(MW) (MW) Perdas (MW)
Unidade de Preparo e Moagem 796,043 784,90 11,147
Unidade de Processamento do Caldo 456,56 287,75 168,81
Total 1252,60 1072,64 179,96

Nota-se que as perdas e irreversibilidades do processo produtivo totalizam 179,96
[MW], onde o processamento do caldo contribui com 93,8% deste valor.

Também com base na Figura 5.1, é montada a Tabela 5.5, que mostra como sdo
obtidos 0s insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.5: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades da planta de

cogeracao do caso REF-AUT.

Equipamento Insumo (MW) Produto (MW)
Caldeira Eio+ Eiq Ei3— Epp
Turbina de Alta Ejs— Eqy Wiva
Turbina de Baixa E;; — Eqg Wiy
Bomba Wy Ey; — E,

Substituindo os valores com os dados do Anexo D, é construida a Tabela 5.6, que é

utilizada para o calculo do balanco exergético da planta de cogeracao:
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Tabela 5.6: Balango de exergia na planta de cogeracdo do caso REF-AUT.

Perdas + Irreversibilidades

Equipamento Insumo (MW)  Produto (MW) (MW)

Caldeira 277,82 96,27 181,55
Turbina de Alta 16,04 13,80 2,24
Turbina de Baixa 10,59 8,70 1,89
Bomba 0,80 0,35 0,46

Total 305,25 119,12 186,13

Nota-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeracdo totalizam 186,13
[MW], valor proximo as perdas e irreversibilidades geradas pelo processo produtivo.
Graficamente, a distribuicdo percentual da exergia destruida na planta de cogeracdo é dada

pela Figura 5.3:

Turbina de Baixa | 1,01%

Turbina de Alta | 1,21%

Bomba | 0,25%

Figura 5.3: Distribuicdo da exergia destruida na planta de cogeracao do caso REF-AUT.

Nota-se que a caldeira é responsavel por 97,54% da destruicdo de exergia do bagaco
encaminhado a planta de cogeracéo, fato que se deve a elevada diferenca de temperatura entre

0s gases provenientes de sua combustéo e o vapor produzido.



128

Considerando a exergia destruida conjuntamente pelo processo produtivo e pela planta
de cogeracdo, obtém-se a contribuicdo percentual de cada subsistema na geracdo de perdas e

irreversibilidades da planta como um todo, cujo resultado é mostrado na Figura 5.4:

Processo
Planta de Produtivo;

Cogeracdo; 49,16%
50,84%

Figura 5.4: Distribuicdo da exergia destruida na planta do caso REF-AUT.

Constata-se que a planta de cogeracdo contribui com 50,84% na geracdo de perdas e
irreversibilidades na planta do caso REF-AUT, ao passo que 0 processo produtivo contribui
com 49,16%.

A diferenca entre a participacdo do processo produtivo e a da planta de cogeracdo na
geragdo de perdas e irreversibilidades da planta como um todo pode ser explicada pela
combinacdo entre suas respectivas eficiéncias exergéticas e quantidades de insumos
disponibilizados para cada um deles. Com base neste raciocinio, um subsistema com alta
eficiéncia exergética e utilizacdo de elevada quantidade de insumos pode vir a contribuir tanto
ou mais na geracdo de perdas e irreversibilidades do que um subsistema com baixa eficiéncia

exergetica e baixa utilizacdo de insumos.

Para explicar a diferenca na participagdo de cada subsistema na geracdo de perdas e
irreversibilidades do caso REF-AUT, sdo calculadas suas respectivas eficiéncias exergéticas,
juntamente com a eficiéncia exergética global da planta, cujos resultados sdo mostrados na
Tabela 5.7:



129

Tabela 5.7: Célculo das eficiéncias exergéticas dos subsistemas que compde a planta no caso

REF-AUT.

Ef'C'e??'a Calculo das Eficiéncias Exergéticas Valor
Exergetica
Planta d~e Mmys. (615 — €4) + Myg. (e.18 — ey) + Wrya + Wryg 33,20%
Cogeragio Eyo

Processo Ee +E; + Eg + Eg + Ejp + Eqg + Eyp 80 18%
PI’OdutiVO El + EZ + ES + rh15. (615 - 64) + mlg. (elg - 64_) + WPRO ’

Eg+E; + Eg + Eg + Epp + W,
Global 6 7 8 E 9 20 EXC 51’02%
1

Por meio da Tabela 5.7 nota-se que a eficiéncia exergética da planta de cogeracéo é de
33,29%, enquanto a eficiéncia exergética do processo produtivo é de 80,18%. Em linhas
gerais, essas diferencas de valores se deve ao fato de a planta de cogeracdo possuir
equipamentos onde ocorrem trocas de calor com elevada diferenca de temperatura (sobretudo
a caldeira); ao passo que o0 processo produtivo possui equipamentos onde ocorrem trocas de
calor com diferencas de temperatura relativamente baixas quando comparado com a planta de
cogeracao.

Por meio do Anexo D e da Tabela 5.7, também constata-se que a quantidade de
insumos disponibilizada a planta de cogeracdo é menor que a disponibilizada ao processo
produtivo. De fato por meio do Anexo D, observa-se que apenas 70,30% da quantidade de
bagaco disponibilizado na moagem ¢€ utilizado como insumo na planta de cogeracdo do caso
REF-AUT, enquanto a palha sequer é utilizada.

A combinacdo entre a baixa eficiéncia da planta de cogeracdo com a reduzida
quantidade de insumos por ela utilizada faz com que sua contribuicdo na geracao de perdas e
irreversibilidades na planta como um todo seja de 50,84%. Ja o processo produtivo, por sua
vez, descompensa sua alta eficiéncia exergética mediante a utilizagdo muito maior de insumos
que a planta de cogeracdo, o que faz com que sua contribuicdo na geracdo de perdas e
irreversibilidades seja de 49,16%, valor muito préximo ao da contribuicdo da planta de

cogeracao.
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Essa combinacdo entre a eficiéncia exergética e a quantidade de insumos utilizados
por cada subsistema, por sua vez, também influencia a eficiéncia global da planta como um
todo. Constata-se que, quanto maior a quantidade de insumos utilizada pelo processo
exergeticamente mais eficiente, maior serd a eficiéncia exergética global da planta. Observa-
se que a eficiéncia exergética global resulta sempre em um valor intermedidrio dos
subsistemas que a compde. Para o caso REF-AUT, essa combinagdo resultou em uma

eficiéncia exergética global de 51,02%.

Finalmente, com o auxilio do Anexo D, a distribuicdo percentual da exergia dos

produtos no caso REF-AUT é mostrado na Figura 5.6:

Etanol | 70.40%
Bagaco Excedente || I 20.41%

Eletricidade Excedente 4,12%
Vinhaca [} 3,50%
Torta de Filtro | 0,21%

Demais Residuos || 1,27%

Figura 5.5: Distribuicdo percentual da exergia dos produtos no caso REF-AUT.

Nota-se que 0 bagaco excedente contribui consideravelmente na exergia dos produtos
com 20,41%, tratando-se, portanto, de um recurso néo utilizado, que pode ser comercializado
na industria de papel e celulose ou silagem. Constata-se que o etanol € o produto que mais
contribui na exergia final dos produtos da planta, com 70,49%. A eletricidade excedente
contribui com 4,12% ao passo que a vinhaca, torta de filtro e demais residuos, juntos,

contribuem com valor similar a eletricidade excedente.
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5.2 Caso REF-ANEX (Destilaria Anexa + Planta de Cogeracao

Tradicional)

O aspecto da planta simulada para o caso REF-ANEX, j& com os pontos de interesse

demarcados para a analise exergética, é mostrado na Figura 5.7:
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132



133

A Tabela 5.8 exibe os valores de eletricidade produzida e consumos de eletricidade
necessarios para o calculo da eletricidade excedente:

Tabela 5.8: Calculo da eletricidade excedente no caso REF-ANEX.

Elemento Considerado Simbolo Valor [MW]
Eletricidade Produzida pela Turbina a Vapor de Alta Wrva 15,3
Eletricidade Produzida pela Turbina a Vapor de Baixa Wiy 10,6
Eletricidade Consumida pela Bomba Wy 0,89
Eletricidade Consumida no Processo Produtivo Wero 9,0
Poténcia Mecéanica Produzida pela Turbina de Acionamentos Wyec 8,0
Eletricidade Excedente Wexc 16,01

5.2.1 Indicadores da Anélise Energética

Para melhor visualizacdo dos fluxos energéticos ao longo da planta do caso REF-

ANEX, é feito um diagrama de Sankey da mesma, que é mostrado na Figura 5.8:
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Figura 5.7: Diagrama de Sankey para o Caso REF-ANEX.
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Com isso, obtém-se os indicadores de desempenho na analise energética, cujos valores

sdo mostrados na Tabela 5.9:

Tabela 5.9: indices de desempenho da analise energética para o caso REF-ANEX.

indice de Eletricidade Excedente [KWh/tcana] 32,03
Eficiéncia Global da Planta 51,68%
Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-de-AcUcar 33,13%

Nota-se, portanto, que o indice de eletricidade excedente corresponde a 32,03
[KWh/tcana], Valor um pouco superior aos 32,03 [kKWh/tcana] obtidos no caso REF-AUT. Isso se
deve a maior de vapor produzida para alimentar o processo de destilaria anexa, pois plantas de
cogeracdo com turbina de contrapressdo produzem apenas a quantidade de vapor demandada

pelo processo produtivo.

A eficiéncia global da planta correspondente ao caso REF-ANEX é de 51,68%, valor
superior aos 45,63% obtidos no caso REF-AUT. Ja a eficiéncia global do aproveitamento da
cana-de-agucar correspondente ao caso REF-ANEX é de 33,13%, valor superior aos 28,94%
obtidos no caso REF-AUT. O fato de o caso REF-ANEX apresentar valor superior nestes dois
indicadores em relacdo ao caso REF-AUT ¢ atribuido a maior quantidade de eletricidade
excedente produzida além da diversificacdo adotada no processo produtivo — com o
encaminhamento de metade do caldo para a producédo de agUcar e etanol (a partir do melago).

5.2.2 Analise Exergética

Com base na Figura 5.7, é montada a Tabela 5.10, que mostra como séo obtidos 0s

insumos e produtos processo produtivo:
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Tabela 5.10: Insumos e produtos para o calculo literal das perdas e irreversibilidades do
processo produtivo no caso REF-ANEX.

Unidade de Preparo e )
Unidade de Processamento do Caldo
Moagem

Insumos Ei+ E, + (Eyy — Eig)  E3+1iyg. (e1g — €4) +1Mpg. (630 — €4) + Es + Wppo

Produtos  E; + E, + Epy + Eyp E¢+ E; +Eg+ Eg + Ejg+ Eiq

Substituindo os valores com os dados do Anexo E, é construida a Tabela 5.11,

utilizada para o calculo do balango exergético do processo produtivo na destilaria autbnoma:

Tabela 5.11: Balango exergético do processo produtivo do caso REF-ANEX.

Irreversibilidades +

Subprocesso Considerado Insumo (MW) Produto (MW)
Perdas (MW)
Unidade de Preparo e Moagem 796,04 784,90 11,15
Unidade de Processamento do Caldo 464,77 324,34 140,44
Total 1260,82 1109,23 151,58

Constata-se que as perdas e irreversibilidades do processo produtivo totalizam 151,58
[MW], onde o processamento do caldo contribui com 92,65% deste valor.

Nota-se que o valor obtido para as perdas e irreversibilidades é inferior aos 179,96
[MW] do caso REF-AUT, fato que se deve a diversificacdo do processo mediante a utilizacdo
de metade do caldo para a producéo de etanol e outra metade a producédo de acucar e etanol (a
partir do melaco). A diversificacdo do processo nessa proporcao sugere que o0 processamento
do caldo visando a producdo de acUcar e etanol (a partir do melaco) de fato, produz menos
perdas e irreversibilidades que o processamento do caldo visando unicamente a producéo de

etanol.

Com base na Figura 5.8, € montada a Tabela 5.12, que mostra como sdo obtidos 0s

insumos e produtos processo produtivo:
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Tabela 5.12: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades da planta de
cogeracao do caso REF-ANEX.

Equipamento Insumo (MW) Produto (MW)
Caldeira Ej, + Eis Eis— Epy
Turbina de Alta E;s — Eqg Wiva
Turbina para Acionamentos Mecanicos E, — Eig Whige
Turbina de Baixa Eio— Eyp Wrvs
Bomba Wy Eiy— E,

Substituindo os valores com os dados do Anexo E, é construida a Tabela 5.13,

utilizada para o célculo do balango exergético da planta de cogeracéo:

Tabela 5.13: Balanco de exergia na planta de cogeracdo do caso REF-ANEX.

Irreversibilidades +

Equipamento Insumo (MW)  Produto (MW)
Perdas (MW)
Bomba 0,89 0,38 0,50
Turbina de Alta 17,73 15,30 2,43
Turbina de Baixa 12,93 10,60 2,33
Caldeira 306,98 106,40 200,58
Total 838,55 132,68 205,85

Nota-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeracdo totalizam 205,85
[MW], valor inferior aos 186,13 [MW] do caso REF-AUT. Isso se deve a utilizacdo de maior
quantidade de insumos (bagaco disponibilizado pela moagem) por parte da planta de
cogeracdo do caso REF-ANEX quando comparada ao caso REF-AUT. O significado 6bvio
dessas diferencas sugere que quanto maior as quantidades de vapor e eletricidade produzidos
em plantas de cogeracdo deste tipo — considerando 0s mesmos parametros de vapor — menor
sera sua eficiéncia exergética, devido a geracdo de irreversibilidades e perdas decorrentes do
aproveitamento do bagaco.

De fato, por meio do Anexo D, constata-se que apenas 70,30% da quantidade de

bagaco disponibilizado na moagem ¢ utilizado como insumo na planta de cogeragdo do caso
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REF-AUT. J& por meio do Anexo E, constata-se que 77,68% da quantidade de bagaco
disponibilizado na moagem é utilizado como insumo na planta de cogeragdo do caso REF-
ANEX.

Graficamente, a distribuicdo percentual da exergia destruida na planta de cogeracgdo é

dada pela Figura 5.9:

Turbina de Contrapressao de Baixa | 1,13%

Turbina de Contrapressdo de Alta | 1,18%

Bomba | 0,24%

Figura 5.8: Distribuicdo da exergia destruida na planta de cogeracao do caso REF-ANEX.

Nota-se que a caldeira é responsavel por 97,44% da destruicdo de exergia do bagaco
encaminhado a planta de cogeracdo, valor muito préximo, porém, ligeiramente inferior ao
caso REF-AUT.

Considerando a exergia destruida conjuntamente pelo processo produtivo e pela planta
de cogeracdo, obtém-se a contribuicdo percentual de cada sistema na destruicdo da exergia da

planta como um todo, cujo resultado é mostrado na Figura 5.10:



Processo
Produtivo
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Figura 5.9: Distribuicdo da exergia destruida na planta do caso REF-ANEX.

Neste caso, nota-se que a diferencga entre as contribui¢es do processo produtivo e da

planta de cogeracéo na geracdo de perdas e irreversibilidades € considervel, ao contrario do

que ocorria no caso REF-AUT. A participacdo predominante na contribuicdo se da por parte

da planta de cogeracdo, com 57,59%; enquanto o processo produtivo contribui com 42,41%.

Para explicar a diferenca na participacdo de cada subsistema na geracdo de perdas e

irreversibilidades do caso REF-ANEX, sdo calculadas suas respectivas eficiéncias

exergéticas, juntamente com a eficiéncia exergética global da planta, cujos resultados sdo

mostrados na Tabela 5.14:

Tabela 5.14: Calculo das eficiéncias exergéticas dos subsistemas que compGe a planta no caso

REF-ANEX.
Ef'C'ef“f'a Calculo das Eficiéncias Exergéticas Valor
Exergética
Planta de Myg. (€15 — €4) + Myg. (€29 — €4) + Wrya + Wryp 33.23%
Cogeracéo Ei, ,
Processo E; + Eg + Eq + Ejg + Eqq + Epp + Epq 4+ Epp 83 59%
Produtivo By + Ey + Eg + myg. (e15 — €4) + My (€30 — €4) + Wpgro '

1
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Por meio da Tabela 5.14 nota-se que a eficiéncia exergética da planta de cogeracao é
de 33,23%, valor um pouco inferior ao do caso REF-AUT, fato que é atribuido ao maior
consumo de bagaco por parte da planta de cogeracdo do caso REF-ANEX, conforme

mencionado.

Ja a eficiéncia exergetica do processo produtivo é de 83,59%, valor superior ao do
caso REF-AUT, fato que se deve a diversificacdo do processo mediante a utilizacdo de
metade do caldo para a producdo de etanol e a outra metade para a producdo de acUcar e

etanol (a partir do melago).

Por meio do Anexo E e da Tabela 5.14, constata-se que a quantidade de insumos
disponibilizada a planta de cogeracdo é menor que a do processo produtivo. A combinagéo
entre a baixa eficiéncia da planta de cogeracdo com a reduzida quantidade de insumos por ela
utilizada faz com que sua contribuicdo na geracdo de perdas e irreversibilidades na planta
como um todo seja de 57,59%. J& o processo produtivo, por sua vez, descompensa sua alta
eficiéncia exergética mediante a utilizagdo muito maior de insumos que a planta de cogeracéo,

0 que faz com que sua contribuicdo na geracao de perdas e irreversibilidades seja de 42,41%.

A combinacdo entre as eficiéncias exergéticas e as quantidades de insumos utilizados
por cada um dos subsistemas do caso REF-ANEX resulta em uma eficiéncia exergética global
de 52,01%, valor maior que os 51,02% registrados no caso REF-AUT. Isso mostra que o
aproveitamento de maiores quantidades de bagaco em plantas de cogeracdo tradicionais
visando a diversificacdo do processo produtivo para incluir o aglcar como produto adicional
é, de fato, mais atrativo.

Finalmente, com o auxilio do Anexo E, a distribuicdo percentual da exergia dos
produtos no caso REF-ANEX é mostrado na Figura 5.12:
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Acucar | - 1.09%
Etanol | N s/
Bagaco Excedente || NG 1256%

Eletricidade

0,
Excedente 4,13%

Vinhaca || 1,85%
Torta de Filtro | 0,20%

Demais Residuos || 0,72%

Figura 5.10: Distribuicdo percentual da exergia dos produtos no caso REF-ANEX.

Constata-se que o agucar é o produto que mais contribui na exergia final dos produtos

da planta, com 41,99%, enquanto o etanol contribui com 38,54%.

Nota-se que 0 bagago excedente contribui de forma menos significativa na exergia dos
produtos com relacdo ao caso anterior, com 12,56%; fato que se deve ao seu maior
aproveitamento na planta de cogeracdo. Sua participacdo entre os produtos finais, todavia, é

indesejavel, visto que o bagaco é um produto de baixo valor comercial.

Vinhaca e demais residuos, somados, contribuem com aproximadamente, metade da
exergia percentual em relacdo ao caso anterior, visto que a producdo de etanol praticamente

foi reduzida pela metade em relagéo ao caso anterior.

5.3 Caso COG-AUT (Destilaria Autonoma + Planta de Cogeracao

Moderna)

O aspecto da planta para o caso COG-AUT, ja com os pontos de interesse demarcados

para a analise exergética, € mostrado na Figura 5.13:
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A Tabela 5.15 exibe os valores de eletricidade produzida e consumos de eletricidade

necessarios para o calculo da eletricidade excedente:

Tabela 5.15: Calculo da eletricidade excedente no caso COG-AUT.

Elemento Considerado

Simbolo Valor [MW]

Eletricidade Produzida na Turbina a Vapor Wiy 268,52
Eletricidade Consumida pela Bomba 1 Ws, 2,57
Eletricidade Consumida pela Bomba 2 Wp,, 0,04
Eletricidade Consumida pela Bomba 3 Wgs 0,03
Eletricidade Consumida pela Bomba 4 Wg, 7,14

Eletricidade Consumida pela Torre de Resfriamento Wror 1,56

Eletricidade Consumida pelas Moendas Wno 19,2

Eletricidade Consumida no Processo Produtivo Wero 14,4
Eletricidade Excedente [MW] Wexc 223,58

5.3.1 Indicadores da Anélise Energética

Para melhor visualizacdo dos fluxos energéticos ao longo da planta do caso COG-

AUT, ¢ feito um diagrama de Sankey da mesma, que é mostrado na Figura 5.14:
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I Cana Picada
| Palha Levada & Usina
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Figura 5.12: Diagrama de Sankey para o Caso COG-AUT.
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Com isso, obtém-se os indicadores de desempenho da analise energética, cujos valores

sdo mostrados na Tabela 5.16:

Tabela 5.16: indices de desempenho da analise energética para o caso COG-AUT.

indice de Eletricidade Excedente [KWh/tcana] 186,32
Eficiéncia Global da Planta 45,25%
Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-de-AcUcar 37,13%

Nota-se, portanto, que o indice de eletricidade excedente correspondente ao caso

COG-AUT como sendo de 186,32 [kKWh/tcana], valor extremamente superior em relagdo aos
32,03 [kWh/tcana] € 31,39 [KWh/teana] obtidos nos casos REF-ANEX e REF-AUT,

respectivamente.

O elevado indice de eletricidade excedente por parte do caso COG-AUT em relacao

aos casos REF-AUT e REF-ANEX pode ser atribuida as seguintes razdes:

Producdo de vapor com paradmetros elevados por conta do caso COG-AUT, com
pressdo de 100 [bar] e temperatura de 530 [°C], a0 passo que o0 vapor produzido nos
casos REF-AUT e REF-ANEX possui presséo de 65 [bar] e temperatura de 480 [°C].
Ao mesmo tempo, constata-se que o vapor produzido no caso COG-AUT € expandido
até a pressdo de 0,1 [bar], ao passo que o vapor produzido nos casos REF-AUT e
REF-ANEX este é expandido até a pressdo de 2,5 [bar]. A produgdo de vapor com
parametros mais altos e sua expansdo até a pressao de 0,1 [bar] garantem, portanto, a
producdo de excedentes de eletricidade consideraveis por parte da planta do caso
COG-AUT;

Utilizacdo de maior quantidade de combustivel por tonelada de cana processada por
parte do caso COG-AUT. De fato, constata-se que no caso COG-AUT, faz-se 0 uso
integral de todo o bagaco disponibilizado na moagem, além da palha disponibilizada
na colheita mecanizada, fato que ndo ocorria nos casos REF-AUT e REF-ANEX.
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A eficiéncia global da planta correspondente ao caso COG-AUT é de 42,67%, valor
inferior aos 47,96% do caso REF-ANEX e, a0 mesmo tempo, superior aos 41,89% do caso
REF-AUT.

J& a eficiéncia global do aproveitamento da cana-de-aglcar correspondente ao caso
COG-AUT é de 37,13%, valor superior aos 28,94% e 33,13% correspondentes aos casos
REF-AUT e REF-ANEX, respectivamente.

5.3.2 Analise Exergética

Com base na Figura 5.13, é montada a Tabela 5.17, que mostra como sdo obtidos, de

forma literal, os insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.17: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades do processo
produtivo no caso COG-AUT.

Unidade de Preparo e Moagem Unidade de Processamento do Caldo

InSUmOS El + EZ + WMO E3 + (E15 - E4,) + ES + WPRO

Produtos E3 + EIO + E26 EG + E7 + ES + E9

Substituindo os valores com os dados do Anexo A, é construida a Tabela 5.16,

utilizada para o célculo do balango exergético do processo produtivo na destilaria autbnoma:

Tabela 5.18: Balanco exergético do processo produtivo na destilaria autbnoma do caso COG-

AUT.
_ Irreversibilidades +
Subprocesso Considerado Insumo (MW)  Produto (MW)
Perdas (MW)
Unidade de Preparo e Moagem 1902,95 1883,75 19,20
Unidade de Processamento do Caldo 1092,69 690,59 401,81

Total 2995,35 2574,34 421,01
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Nota-se que as perdas e irreversibilidades do processo produtivo do caso COG-AUT
totalizam 421,01 [MW], onde o processamento do caldo contribui com 95,44% deste valor.

Considerando o processamento de cada tonelada de cana, constata-se que as perdas e
irreversibilidades no processo produtivo do caso COG-AUT correspondem a 350,84
[KWh/tcana], enquanto no caso REF-AUT esse valor é de 359,92 [kWh/tcana]. Considerando que
0 processo produtivo em ambos 0s casos € otimizado quanto aos consumos de vapor e
eletricidade, constata-se que a diferenca entre os valores se deve a unidade de moagem
existente em cada um dos casos. De fato, as moendas eletrificadas (utilizadas no caso COG-
AUT) mostram-se mais eficientes (do ponto de vista exergético) que as moendas acionadas
por turbina a vapor de contrapressao (utilizadas no caso REF-AUT), o que explica a maior
eficiéncia exergética do processo produtivo no caso COG-AUT em relacdo ao processo do
caso REF-AUT.

Ainda com base na Figura 5.13, € montada a Tabela 5.19, que mostra como séo

obtidos 0s insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.19: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades da planta de

cogeracao do caso COG-AUT.

Equipamento Insumo (MW) Produto (MW)
Caldeira Eio+ Eyy + Ep Ei3+ Eys
Turbina a Vapor Ei3 — (Eyq+ Eis + Eyg) Wry
Condensador - -

Torre de Resfriamento - -

Misturador - -

Desaerador Tyg. (€14 — €24) 1hy3. (€24 — €33)
Bomba 1 W Eig— Eig
Bomba 2 Wp, Ey — Ea
Bomba 3 Wi E,, — E,
Bomba 4 Wpa Eys — Eag

Substituindo os valores com os dados do Anexo F, é construida a Tabela 5.20,

utilizada para o calculo do balango exergético da planta de cogeracao:
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Tabela 5.20: Balanco de exergia na planta de cogeracdo do caso COG-AUT.

Irreversibilidades +

Equipamento Insumo (MW)  Produto (MW)
Perdas (MW)

Caldeira 1335,96 552,364 783,60
Turbina a Vapor 489,757 442,848 46,909
Condensador - - 78,981
Torre de Resfriamento - - 7,522
Misturador - - 0,152
Desaerador 27,880 9,201 18,679
Bomba 1 2,565 0,919 1,646
Bomba 2 0,042 0,007 0,034
Bomba 3 0,033 0,004 0,029
Bomba 4 7,138 3,824 3,314
Total 940,91

Constata-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeracdo do caso COG-
AUT correspondem a 940,01 [MW]. Considerando o processamento de cada tonelada de
cana, constata-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeracdo do caso COG-AUT
correspondem a 784,09 [KWh/teana], enquanto no caso REF-AUT este valor corresponde a
372,26 [kKWh/tcana].

Graficamente, a distribuicdo percentual da exergia destruida na planta de cogeracgdo é
dada pela Figura 5.15:
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Caldeira |, ¢: 257

Turbina a Vapor de Condensacgédo/Extracao 4,99%
Condensador - 8,39%
Torre de Resfriamento | 0,80%
Misturador  0,02%
Desagerador I 1,99%

Bombas | 0,53%

Figura 5.13: Distribuicdo da exergia destruida na planta de cogeracdo do caso COG-AUT.

Nota-se, neste caso, que a contribuicdo percentual da contribuicdo da caldeira na
geracdo de perdas e irreversibilidades € de 86,31%, valor inferior aos casos REF-AUT e REF-
ANEX. De fato, a menor diferenca de temperatura entre os gases de combustdo provenientes
da caldeira e o vapor por ela produzido (que neste caso possui maiores parametros que o
vapor produzido nos casos REF-AUT e REF-ANEX) também reduz a geracdo de perdas e
irreversibilidades por parte desta, fato que, consequentemente, diminui a contribuicdo da
caldeira neste quesito. Além disso, constata-se que a presenca de mais equipamentos reduz a
participacdo da caldeira em sua contribuicdo percentual na geracdo de perdas e

irreversibilidades.

Considerando a exergia destruida conjuntamente pelo processo produtivo e pela planta
de cogeracdo, obtém-se a contribuicdo percentual de cada sistema na destruicdo da exergia da
planta como um todo, cujo resultado é mostrado na Figura 5.16:
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Processo Produtivo
30,91%

Planta de Cogeragdo
69,09%

Figura 5.14: Distribui¢do da exergia destruida na planta do caso COG-AUT.

Neste caso, nota-se que a diferenca entre as contribui¢es do processo produtivo e da
planta de cogeracdo na geracdo de perdas e irreversibilidades é consideravel. Constata-se que
a planta de cogeragéo participa com 69,09%, ao passo que 0 processo produtivo participa com
30,91%.

Para explicar a diferenca na participacdo de cada subsistema na geracdo de perdas e
irreversibilidades do caso COG-AUT, sdo calculadas suas respectivas eficiéncias exergéticas,
juntamente com a eficiéncia exergética global da planta, cujos resultados sdo mostrados na

Tabela 5.21:



151

Tabela 5.21: Célculo das eficiéncias exergéticas dos subsistemas que compde a planta no caso

COG-AUT.
Eficiéncia Exergética Célculo das Eficiéncias Exergéticas Valor
Eis— EN+ W
Planta de Cogeracao ( 15 4). v 30,42%
Eio+ Ep

. E¢+E, +Eg +Eq+ Ejp +E

Processo Produtivo | ————2> 7~ 8 ~ 79 ° 10 726 79,56%
E;+ E; + Es+ (Eis — Eg) + Wpro + Who

Ee¢ +E; + Eg+ Eg + Ep + W,

Global 6T 7 8T 9 o BXC 40,16%

Por meio da Tabela 5.21 nota-se que a eficiéncia exergética da planta de cogeracdo do

caso COG-AUT é de 30,42%, valor um pouco inferior ao dos casos REF-AUT e REF-ANEX,

cujos valores sdo 33,29 % e 33,23%, respectivamente. A diferenca de valores pode ser

atribuida aos seguintes motivos:

Utilizacdo de maior quantidade de insumos por parte da planta de cogeracdo caso
COG-AUT em comparacdo com os casos REF-AUT e REF-ANEX, com o
aproveitamento integral das quantidades de bagaco e palha disponibilizados a usina
para a producdo de vapor e eletricidade;

Maior diferenca de entalpia decorrente da expansdo do vapor na turbina de
condensacdo/extracdo no lugar de sua expansdo na turbina de contrapressao (como
ocorria nos casos REF-AUT e REF-ANEX), fato que mostra que, quanto maior a
expansdo do vapor em uma turbina, maior a geracdo de irreversibilidades produzida na
planta de cogeracdo como um todo;

A utilizacdo de um nimero maior de equipamentos por parte da planta de cogeracao
do caso COG-AUT (condensador, torre de resfriamentos e mais bombas) em relacéo
aos casos REF-AUT e REF-ANEX, fato que promove maiores perdas e

irreversibilidades.

Ja a eficiéncia exergética do processo produtivo € de 79,56%, valor muito préximo ao

do processo produtivo do caso REF-AUT, como era de se esperar, visto que ambos 0s

processos operam com consumo otimizado de vapor e que a etapa de moagem em ambos 0S
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casos gera poucas perdas e irreversibilidades — apesar da maior eficiéncia das moendas
eletrificadas utilizadas no caso COG-AUT.

Por meio do Anexo F e da Tabela 5.21, constata-se que a quantidade de insumos
disponibilizada a planta de cogeracdo é maior que a do processo produtivo, ao contrario do
que ocorria nos casos REF-AUT e REF-ANEX. Esse fato se deve ao fato da planta de
cogeracao do caso COG-AUT promover o aproveitamento integral das quantidades de palha e
bagaco a ela disponibilizados. A combinacdo entre a baixa eficiéncia da planta de cogeragéo
com a elevada quantidade de insumos por ela utilizada faz com que sua contribui¢cdo na
geracdo de perdas e irreversibilidades na planta como um todo seja de 69,09%, valor superior
aos casos REF-AUT e REF-ANEX. Ja a combinacdo entre a eficiéncia exergética do processo
produtivo com a quantidade de insumos a ele disponibilizada faz com que sua contribuicdo na
geragdo de perdas e irreversibilidades seja de 30,91%, valor menor que a contribuicdo dos
casos REF-AUT e REF-ANEX.

A combinagdo entre as eficiéncias exergéticas e as quantidades de insumos utilizados
por cada um dos subsistemas do caso COG-AUT resulta em uma eficiéncia exergética global
de 40,16%; que é um valor inferior em relacdo aos 52,01% do caso REF-ANEX e aos 51,02%
do caso REF-AUT.

Comparando os casos COG-AUT e REF-AUT, constata-se que seus respectivos
processos produtivos possuem consumo otimizado de vapor e eletricidade, além de
produzirem a mesma quantidade de produtos por tonelada de cana processada, com excecéo a
eletricidade. A maior producdo de eletricidade por parte da planta do caso COG-AUT ¢,
portanto, o fator determinante para que sua eficiéncia exergética seja menor que a da planta
do caso REF-AUT. Isso mostra que o usinas que investem no retrofit para passarem a operar
com elevados pardmetros passam a operar com menor eficiéncia exergética, no entanto, isso
ndo deve ser visto como uma desvantagem devido ao excedente de -eletricidade

consideravelmente superior produzido sem haver sobras de bagaco.

Finalmente, com o auxilio do Anexo F, a distribuicdo percentual da exergia dos

produtos no caso REF-ANEX é mostrada na Figura 5.18:
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Eletricidade Excedente 24,46%
Vinhaca . 3,51%
Torta de Filtro | 0,21%

Demais Residuos I 1,27%

Figura 5.15: Distribuicéo percentual da exergia dos produtos para o caso COG-AUT.

Constata-se que a eletricidade contribui com 24,46%, valor muito superior aos 4,12%
e 4,13% de sua contribuicdo nos casos REF-AUT e REF-ANEX, respectivamente. Esse fato €
consequéncia direta do maior indice de eletricidade excedente obtido no caso COG-AUT
quando comparado com os casos REF-AUT e REF-ANEX, em decorréncia da operagdo com
altos parametros.

J& o etanol contribui com 70,56% da exergia dos produtos, valor um pouco distinto em
relacdo aos 79,49% obtidos no caso REF-AUT, fato que se deve a maior quantidade de
eletricidade excedente produzida. Vinhaca, torta de filtro e demais residuos, somados,

contribuem com, aproximadamente, 0s mesmos valores percentuais que no caso REF-AUT.

5.4 Caso COG-ANEX (Destilaria Anexa + Planta de Cogeracéao

Moderna)

O aspecto da planta simulada para o caso COG-ANEX, ja com o0s pontos de interesse

demarcados para a analise exergética, € mostrado na Figura 5.19:
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Figura 5.16: Aspecto da planta simulada no caso COG-ANEX.
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A Tabela 5.22 exibe os valores de eletricidade produzida e consumos de eletricidade

necessarios para o calculo da eletricidade excedente:

Tabela 5.22: Calculo da eletricidade excedente no caso COG-ANEX.

Elemento Considerado

Simbolo Valor [MW]

Eletricidade Produzida na Turbina a Vapor Wiy 262,94
Eletricidade Consumida pela Bomba 1 Ws, 2,85
Eletricidade Consumida pela Bomba 2 Wp,, 0,05
Eletricidade Consumida pela Bomba 3 Wgs 0,03
Eletricidade Consumida pela Bomba 4 Wg, 7,14

Eletricidade Consumida pela Torre de Resfriamento Wror 1,40

Eletricidade Consumida pelas Moendas Wno 19,2

Eletricidade Consumida no Processamento do Caldo Wero 21,6
Eletricidade Excedente [MW] Wexc 210,68

5.4.1 Indicadores da Anélise Energética

Para melhor visualizacdo dos fluxos energéticos ao longo da planta do caso COG-

ANEX, é feito um diagrama de Sankey da mesma, que € mostrado na Figura 5.20:
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Figura 5.17: Diagrama de Sankey para 0 Caso COG-ANEX.
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Com isso, obtém-se os indicadores de desempenho na andlise energética, cujos valores

sdo mostrados na Tabela 5.23:

Tabela 5.23: indices de desempenho da analise energética para o caso COG-ANEX.

indice de Eletricidade Excedente [KWh/tc] 175,56
Eficiéncia Global da Planta 49,63%
Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-de-Agucar 40,73%

Nota-se, portanto, que o indice de eletricidade excedente correspondente ao
caso COG-AUT como sendo de 175,56 [kKWh/tcana], valor extremamente superior em relagéo
aos 32,03 [KWh/teana] € 31,39 [kKWh/tcana] obtidos nos casos REF-ANEX e REF-AUT,
respectivamente. Para explicar este fenémeno, sdo atribuidas as mesmas razdes citadas no
subitem anterior (referente ao caso COG-AUT). Por outro lado, constata-se que o indice de
eletricidade excedente do caso COG-ANEX € um pouco menor que 0s 186,32 [KWh/tcana]
obtidos no caso COG-AUT, fato que se deve a maior extragcao de vapor para 0 processo.

A eficiéncia global da planta correspondente ao caso COG-ANEX ¢ de 49,63%, valor
superior aos 45,25% do caso COG-AUT, fato que mostra que o encaminhamento de metade
do caldo para a producdo de aglcar é mais vantajoso que produzir unicamente etanol. Esse
fato também é explicitado por meio da eficiéncia global do aproveitamento da cana-de-agUcar,
que para o caso COG-ANEX apresenta o valor de 40,73%, valor superior aos 37,13% do caso
COG-AUT.

5.4.2 Analise Exergética

Com base na Figura 5.19, é montada a Tabela 5.24, que mostra como sdo obtidos, de

forma literal, os insumos e produtos processo produtivo:
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Tabela 5.24: Insumos e produtos para o calculo literal das perdas e irreversibilidades do
processo produtivo no caso COG-ANEX.

Unidade de Preparo e Moagem Unidade de Processamento do Caldo

|nSUITlOS El + EZ + WMO E3 + (E17 - ES) + E6 + WPRO

Produtos Es+ E, + Eyg Es+ E; +Eg+Eg + Ejo+ Epq

Substituindo os valores com os dados do Anexo G, é construida a Tabela 5.25,

utilizada para o calculo do balancgo exergético do processo produtivo na destilaria autbnoma:

Tabela 5.25: Balanco exergético do processo produtivo na destilaria autbnoma do caso COG-

ANEX.
_ Irreversibilidades +
Subprocesso Considerado Insumo (MW)  Produto (MW)
Perdas (MW)
Unidade de Preparo e Moagem 1902,95 1883,75 19,20
Unidade de Processamento do Caldo 111151 771,74 339,77
Total 3014,46 2655,49 358,97

Nota-se que as perdas e irreversibilidades do processo produtivo do caso COG-ANEX
totalizam 358,97 [MW], onde a unidade processamento do caldo contribui com 94,65% deste

valor.

Considerando o processamento de cada tonelada de cana, constata-se que as perdas e
irreversibilidades do processo produtivo no caso COG-ANEX correspondem a 299,14
[kWh/tcana], enquanto no caso REF-ANEX esse valor é de 303,16 [kWh/tcana]. Considerando
ainda que o processo produtivo em ambos 0s casos é otimizado quanto aos consumos de
vapor e eletricidade, constata-se que a diferenca entre os valores se deve a diferenca entre as
unidades de moagem existentes em cada um dos casos. De fato, as moendas eletrificadas
(utilizadas no caso COG-ANEX) mostram-se mais eficientes (do ponto de vista exergético)
que as moendas acionadas por turbina a vapor de contrapressdo (utilizadas no caso REF-
ANEX), o que explica a maior eficiéncia exergética do processo produtivo no caso COG-

ANEX em relacdo ao processo do caso REF-ANEX.
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Analogamente a comparagdo feita entre os casos REF-AUT e REF-ANEX, o
acréscimo da producédo de agucar por meio do encaminhamento de metade do caldo para este
processo faz com que a eficiéncia exergética da planta do caso COG-ANEX seja superior a do
caso COG-AUT.

Ainda com base na Figura 5.19, é montada a Tabela 5.26, que mostra como sdo

obtidos os insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.26: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades da planta de
cogeracao do caso COG-ANEX.

Equipamento Insumo (MW) Produto (MW)
Caldeira Eyp+ Ej3 + Epy Eis — Eyy
Turbina a Vapor Eis — (Eie + Ey7 + Epg) Wry
Condensador - il

Torre de Resfriamento - -

Misturador - -

Desaerador M6 (€16 — €26) Mys. (€26 — €25)
Bomba 1 Wiy Eyi — Ep
Bomba 2 Wi, Ey3 — Epy
Bomba 3 Was E,, — Es
Bomba 4 Wy E,; — Eyg

Substituindo os valores com os dados do Anexo G, é construida a Tabela 5.27,

utilizada para o célculo do balango exergético da planta de cogeracéo:
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Tabela 5.27: Balanco de exergia na planta de cogeracao do caso COG-ANEX.

Equipamento Insumo (MW)  Produto (MW)  Exergia Destruida (MW)
Caldeira 1335,96 552,36 783,60
Turbina a Vapor 306,06 262,94 43,12
Condensador - - 68,07
Torre de Resfriamento - - 6,77
Misturador - - 0,16
Desaerador 34,43 9,05 25,38
Bomba 1 2,85 0,83 2,02
Bomba 2 0,05 0,01 0,04
Bomba 3 0,03 0,00 0,03
Bomba 4 7,14 3,82 3,31
Total 2540,20 1399,60 932,50

Constata-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeracdo do caso COG-
ANEX correspondem a 932,50 [MW], valor um pouco inferior aos 940,01 [MW] produzidos
pela planta de cogeracdo do caso COG-AUT. Isso se deve a menor quantidade de vapor
expandido até o estagio final da turbina a vapor, devido ao desvio deste para 0 processo
produtivo. Considerando o processamento de cada tonelada de cana, constata-se que as perdas
e irreversibilidades da planta de cogeracdo do caso COG-ANEX correspondem a 777,08
[KWh/tcana], enquanto no caso REF-ANEX este valor corresponde a 411,7 [KWh/tcana].

Graficamente, a distribuicdo percentual da exergia destruida na planta de cogeracgdo é
dada pela Figura 5.21.:
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Figura 5.18: Distribuicdo da exergia destruida na planta de cogera¢do do caso COG-ANEX.

Nota-se, neste caso, que a contribuicdo percentual da contribuicdo da caldeira na
geracdo de perdas e irreversibilidades é de 84,03%, valor um pouco inferior aos 86,31% do
caso COG-AUT.

Considerando a exergia destruida conjuntamente pelo processo produtivo e pela planta
de cogeracdo, obtém-se a contribuicdo percentual de cada sistema na destruicdo da exergia da

planta como um todo, cujo resultado é mostrado na Figura 5.22:
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Processo Produtivo
27,80%

Planta de Cogeragao
72,20%

Figura 5.19: Distribuicdo da exergia destruida na planta do caso COG-ANEX.

Neste caso, nota-se que a diferencga entre as contribui¢es do processo produtivo e da

planta de cogeracdo na geracdo de perdas e irreversibilidades é também consideravel, com

participacdo predominante da planta de cogeracdo, com 72,20%.

Para explicar a diferenca na participacdo de cada subsistema na geracdo de perdas e

irreversibilidades do caso COG-AUT, sdo calculadas suas respectivas eficiéncias exergéticas,

juntamente com a eficiéncia exergética global da planta, cujos resultados sdo mostrados na

Tabela 5.28:

Tabela 5.28: Célculo das eficiéncias exergéticas dos subsistemas que compde a planta no caso

COG-ANEX.
Eficiéncia Exergética Célculo das Eficiéncias Exergéticas Valor
E;;,— ED)+ W
Planta de Cogeracéo (Er7 : 4). v 31,06%
Eis+ Epp
. E, +Eg+Eg+E,+ Ejy+EL+E
Processo Produtivo 7 8 9 10 11 12 @ 28 82,76%
E;+ E; + Eg+ (Ey7 — E4) + Wpro + Wio
E,+Eg+Eq+E o+ E;1 +W
Global 787 9 107 11 EXC 43,28%

E, + Eq
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Por meio da Tabela 5.28 nota-se que a eficiéncia exergética da planta de cogeracao
para o caso COG-ANEX ¢é de 31,06%, valor inferior as dos casos REF-AUT e REF-ANEX,
pelas mesmas razdes das quais a planta de cogeracdo do caso COG-AUT também a possui.
Verifica-se também que o valor da eficiéncia exergética da planta de cogeracao do caso COG-
ANEX é maior que os 30,42% obtidos por parte da planta de cogeracdo do caso COG-AUT,
fato que, conforme mencionado, se deve a menor quantidade de vapor expandido até o estagio

final da turbina a vapor, devido ao desvio deste para o processo produtivo.

Jé& a eficiéncia exergética do processo produtivo é de 82,76%, valor muito proximo,
porém, um pouco superior a do processo produtivo do caso REF-ANEX, como era de se
esperar, Vvisto que ambos operam com consumo otimizado de vapor e que a etapa de moagem
em ambos 0s casos gera poucas perdas e irreversibilidades — apesar da maior eficiéncia das
moendas eletrificadas utilizadas no caso COG-ANEX.

Por meio do Anexo G e da Tabela 5.28, constata-se que a quantidade de insumos
disponibilizada a planta de cogeracdo do caso COG-ANEX €é maior que a do processo
produtivo, ao contrario do que ocorria nos casos REF-AUT e REF-ANEX. Esse fato se deve
ao fato da planta de cogeracdo do caso COG-ANEX promover o aproveitamento integral das
quantidades de palha e bagaco a ela disponibilizados. A combinacéo entre a baixa eficiéncia
da planta de cogeracdo com a elevada quantidade de insumos por ela utilizada faz com que
sua contribuicdo na geracao de perdas e irreversibilidades na planta do caso COG-ANEX seja
de 72,20 %, valor superior aos casos REF-AUT e REF-ANEX. Ja a combinacdo entre a
eficiéncia exergética do processo produtivo com a quantidade de insumos a ele
disponibilizada faz com que sua contribuicdo na geracao de perdas e irreversibilidades seja de
27,80%, valor menor que a contribuicdo dos casos REF-AUT e REF-ANEX.

Por meio dos anexos F e G, respectivamente, constata-se que 0s processos produtivos
e as plantas de cogeracdo dos casos COG-AUT e COG-ANEX operam com as mesmas
guantidades de insumos. Nota-se que a contribuicdo da planta de cogeracdo do caso COG-
ANEX na geracdo de perdas e irreversibilidades € maior que os 69,09% de contribui¢do do
caso COG-AUT, apesar de haver aumento de eficiéncia exergética da planta de cogeracao do
caso COG-ANEX para o0 caso COG-AUT. Isso se deve ao aumento da eficiéncia exergética
do processo produtivo do caso COG-ANEX em relacdo ao caso COG-AUT decorrente da
diversificacdo mencionada, fato que exerce maior influéncia sob a planta como um todo,
fazendo com a participacdo do processo produtivo na geracdo de perdas e irreversibilidades
no caso COG-ANEX caia, ao passo que a planta de cogeracdo aumente.
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A combinagdo entre as eficiéncias exergéticas e as quantidades de insumos utilizados
por cada um dos subsistemas do caso COG-ANEX resulta em uma eficiéncia exergética
global de 43,28%; que é um valor inferior em relacéo aos 52,01% do caso REF-ANEX e aos

51,02% do caso REF-AUT, por razdes analogas ao fato do caso COG-AUT também o ser.

Por outro lado, a eficiéncia exergética do caso COG-ANEX € maior que 0s 40,16%
registrados para o caso COG-AUT, fato que se deve, predominantemente, a diversificacdo do
processo mencionada, com o encaminhamento de metade do caldo para a producédo de agucar

e etanol (a partir do melago).

Finalmente, o percentual da contribuicdo de cada produto na exergia disponivel ao

final do processo é mostrado na Figura 5.24:

Eletricidade Excedente 21,38%
vinhaca [ 1.75%
Torta de Filtro | 0,19%

Demais Residuos I 0,68%

Figura 5.20: Distribuicdo percentual da exergia dos produtos para o caso COG-ANEX.

Constata-se que a eletricidade contribui com 21,38%, valor muito superior aos 4,12%
e 4,13% de sua contribuicdo nos casos REF-AUT e REF-ANEX, respectivamente. Esse fato €
consequéncia direta do maior indice de eletricidade excedente obtido no caso COG-ANEX
quando comparado com os casos REF-AUT e REF-ANEX.

Conforme mencionado na analise energética, isso se deve ao aproveitamento integral

do bagacgo (visto que nos casos anteriores havia sobras do mesmo) e da palha (que néo foi
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aproveitada em nenhum dos casos até entdo). Além disso, deve-se levar em conta que a
producdo de vapor com maiores parametros de pressdo e temperatura, juntamente com a
expansdo de parte do vapor produzido até pressdes abaixo da atmosférica (0,1 [bar]) permitem
que se produza maior quantidade de eletricidade para uma mesma quantidade de insumos

utilizados na alimentacédo da planta de cogeracao.

Constata-se que o etanol contribui com 36,37% da exergia dos produtos; valor proximo
aos 31,54% obtidos no caso REF-ANEX. O agulcar contribui com 39,63% da exergia dos
produtos, valor igualmente proximo aos 41,49% obtidos no caso REF-ANEX. Vinhaca, torta
de filtro e demais residuos, somados, contribuem com, aproximadamente, as mesmas

quantidades percentuais que no caso REF-ANEX.

5.5 Caso BIGCC-PIR (AUT) (Destilaria Autbnoma + Sistema de
Cogeracao Moderno + Sistema BIG-GTCC com Pirolise)

O aspecto da planta simulada para o caso BIGCC-PIR (AUT), ja com os pontos de

interesse demarcados para a analise exergética, € mostrado na Figura 5.25:
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Figura 5.21: Aspecto da planta estudada no caso BIGCC-PIR (AUT).
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A Tabela 5.29 exibe os valores de eletricidade produzida e consumos de eletricidade

necessarios para o calculo da eletricidade excedente:

Tabela 5.29: Calculo da eletricidade excedente no caso BIGCC-PIR (AUT).

Elemento Considerado Simbolo  Valor [MW]
Eletricidade Gerada pela Turbina a VVapor da Planta de Cogeracgéo Wrve 186,93
Eletricidade Gerada pela Turbina a Géas da Planta BIG-GTCC Wre 85,30
Eletricidade Gerada pela Turbina a Vapor da Planta BIG-GTCC Wiy 24,32
Eletricidade Consumida pela Bomba 1 Wg, 1,984
Eletricidade Consumida pela Bomba 2 Ws, 0,032
Eletricidade Consumida pela Bomba 3 Wgs 0,021
Eletricidade Consumida pela Bomba 4 Wg, 4,973
Eletricidade Consumida pela Bomba 5 Was 0,34
Eletricidade Consumida pela Bomba 6 Wge 0,45
Eletricidade Consumida pela Bomba 7 Ws, 1,00
Eletricidade Consumida pela Torre de Resfriamento Wror 1,09
Eletricidade Consumida pela Unidade de Secagem Wsgc 1,28
Eletricidade Consumida pela Unidade de Separacao de Ar Wysa 30,13
Eletricidade Consumida na Moagem do Bagaco Seco Wyoas 0,27
Eletricidade Consumida pela Unidade de Gaseificagédo Wgas 1,85
Eletricidade Consumida pelo Sistema de Limpeza a Frio Wg, 0,30
Eletricidade Consumida na Moagem da Cana Picada Wwo 19,20
Eletricidade Consumida no Processamento do Caldo Wero 14,40

Eletricidade Excedente (MW) Wexc 219,25
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5.5.1 Indicadores da Analise Energética

Para melhor visualizacdo dos fluxos energéticos ao longo da planta do caso BIGCC-

PIR (AUT), é feito um diagrama de Sankey da mesma, que é mostrado na Figura 5.26:
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Figura 5.22: Diagrama de Sankey para o caso BIGCC-PIR (AUT).
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Com isso, obtém-se os indicadores de desempenho na andlise energética, cujos valores

sdo mostrados na Tabela 5.30:

Tabela 5.30: indices de desempenho da analise energética para o caso BIGCC-PIR (AUT).

indice de Excedente de Eletricidade por Moagem [KWh/tcana] 182,71
Eficiéncia Global da Planta 45,02%
Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-de-Agucar 36,94%

5.5.2 Analise Exergética

Com base na Figura 5.25, é montada a Tabela 5.31, que mostra como séo obtidos, de

forma literal, os insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.31: Insumos e produtos para o calculo literal das perdas e irreversibilidades do
processo produtivo do caso BIGCC-PIR (AUT).

Unidade de Preparo e Moagem Unidade de Processamento do Caldo
Insumos Ei+ E, + Wy Es+ (Ey; — Ey) + (Ess — E¢) + Es + Wpgo
Produtos E;+ Ej1+ Eyg+ Egy E,+Eg+Ey + Eq

Utilizando os dados do Anexo H, é construida a Tabela 5.32, que € utilizada para o
calculo do balanco exergético do processo produtivo do caso BIGCC-PIR (AUT):



171

Tabela 5.32: Balango exergético do processo produtivo do caso BIGCC-PIR (AUT).

Irreversibilidades +

Subprocesso Considerado Insumo (MW) Produto (MW)
Perdas (MW)
Unidade de Preparo e Moagem 1902,95 1883,75 19,20
Unidade Processamento do Caldo 1092,69 690,59 402,10
Total 2995,64 2574,34 421,30

Nota-se que as perdas e irreversibilidades do processo produtivo no caso BIGCC-PIR
(AUT) totalizam 421,30 [MW], onde o processamento do caldo contribui com 95,44% deste
valor.

A utilizagdo de moendas eletrificadas na planta de cogeracdo, juntamente com um
processo produtivo com consumo otimizado de vapor e eletricidade garantem que a geracao
de perdas e irreversibilidades por tonelada de cana seja praticamente igual ao processo
produtivo do caso COG-AUT.

Com base na Figura 5.25, € montada a Tabela 5.33, que mostra como sao obtidos, de

forma literal, os insumos e produtos da planta de cogeragéo:



172

Tabela 5.33: Insumos e produtos para o calculo literal das perdas e irreversibilidades na planta
de cogeracdo do caso BIGCC-PIR (AUT).

Equipamento Insumo (MW) Produto (MW)
Caldeira Ei, + Ejs+ Epy Eis— E,y
Turbina a Vapor Eiy— (Eis +Eig+ Ei; + Efg) Wy

Condensador

Torre de Resfriamento

Misturador - -

Desaerador Mye. (16 — €26) Tys. (ey6 — €55)
Bomba 1 W, Ey — Ey
Bomba 2 Wiy, S
Bomba 3 W3 Eyy — E,
Bomba 4 Wpa Ey; — Eypg

Utilizando os dados do Anexo H, é construida a Tabela 5.34, que € utilizada para o

calculo do balanc¢o exergético da planta de cogeracéo:

Tabela 5.34: Balanco de exergia na planta de cogeracao do caso BIGCC-PIR (AUT).

Equipamento Insumo Produto Irreversibilidades +
(MW) (MW) Perdas (MW)

Caldeira 908,616 384,782 664,468
Turbina a Vapor de Condensacao/Extracéo 215,592 186,930 28,662
Condensador - - 54,016
Torre de Resfriamento - - 5,325
Misturador - - 0,094
Desaerador 23,642 6,272 17,369
Bomba 1 1,984 0,724 1,260
Bomba 2 0,032 0,005 0,027
Bomba 3 0,021 0,002 0,019
Bomba 4 4,973 2,664 2,309

Total 632,92
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Constata-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeracéo do caso BIGCC-
PIR (AUT) correspondem a 632,92 [MW].

Também com base na Figura 5.25, é montada a Tabela 5.35, que mostra como s&o
obtidos, de forma literal, os insumos e produtos da planta BIG-GTCC:

Tabela 5.35: Insumos e produtos para o calculo literal das perdas e irreversibilidades na planta
BIG-GTCC do caso BIGCC-PIR (AUT).

Elemento Considerado Insumo (MW) Produto (MW)
Planta de Secagem Eyg — Esy + Wege Ezo — Ep
Planta de Pirodlise (Es3— Egp) + Bz + Esp 4+ Wious Esg
Unidade de Separacéo de Ar Esq + Wysa Ess + Esg + Esy
Gaseificador Eze + Esg + Weps Eso
Sistema de Refriamento Esg— Eys Ey— Ey
Sistema de Limpeza a Frio Eis+ Eu + Wy, Euq+ Eys
Turbina a Gas Eys + Eyq Wrg
Caldeira de Recuperacao E,, — E5, Mgy (€50 — €42) + Mgo. (€50 — €49)
Turbina a Vapor Eso — Ess Wrve
Bomba 5 Wips Ey — Eg
Bomba 6 Whe E4o — Eug
Bomba 7 Wy, E3; — E3

Também por meio das propriedades termodindmicas mostradas no Anexo H é
construida a Tabela 5.36, que ¢ utilizada para o célculo do balango exergético da planta BIG-
GTCC:
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Tabela 5.36: Balanco de exergia na planta de cogeracdo do caso BIGCC-PIR (AUT).

Elemento Considerado Insumo Produto Perdas + Irreversibilidades
(MW) (MW) (MW)
Unidade de Secagem 18,90 1,64 17,26
Unidade de Pirdlise 438,20 283,03 155,17
Unidade de Separagéo de Ar 30,13 16,24 13,88
Gaseificador 287,53 269,92 17,61
Sistema de Refriamento do Gés Pobre 36,04 25,73 10,31
Sistema de Limpeza a Frio 235,56 234,55 1,01
Turbina a Gas 230,16 85,30 144,86
Caldeira de Recuperacéo 53,86 47,15 6,71
Turbina a Vapor de Contrapressao 29,83 24,32 5,51
Bomba 5 0,34 0,15 0,19
Bomba 6 0,45 0,20 0,26
Bomba 7 1,00 0,56 0,43
Total 1361,99 988,80 373,20

Constata-se que as perdas e irreversibilidades geradas pela planta BIG-GTCC do caso
BIGCC-PIR (AUT) correspondem a 373,20 [MW].

Observa-se que no processamento de cada tonelada de cana, as plantas de cogeracéo e
BIG-GTCC do caso BIGCC-PIR (AUT) ocasionam a geracao de perdas e irreversibilidades
(no aproveitamento conjunto da palha e do bagago) de 838,20 [KWh/tcana], Valor um pouco
superior aos 784,09 [kWh/tcana] ocasionados pela planta de cogeracdo do caso COG-AUT.

Graficamente, a distribuicdo percentual das perdas e irreversibilidades decorrentes do
aproveitamento da palha e do bagaco nas plantas de cogeracdo e BIG-GTCC do caso BIGCC-
PIR (AUT) € dada pela Figura 5.27:



175

Bombas | 0,45%

Turbina a Vapor de Contrapressdo 1 0,55%
Caldeira de Recuperacdo 1 0,67%

Turbinaa Gas INNNINEGEGEGE 14 46%

Unidade de Limpeza do Gas Pobre | 0,10%
Sistema de Refriamento do Gas Pobre 1,03%

Unidade de Gaseificacdo MW 1,76%

Unidade de Separacdo de Ar B 1,39%

Unidade de Pir6lise N 15,49%

Unidade de Secagem MW 1,72%

Desaerador W 1,73%
Misturador  0,01%

Torre de Resfriamento | 0,53%

Condensador 5,39%
Turbina a Vapor de Condensacdo/Extracéo Il 2,86%
Caldeira I 52,30%

Figura 5.23: Distribuicdo percentual da exergia destruida no aproveitamento da palha e do
bagaco na planta do caso BIGCC-PIR (AUT).

Constata-se que a participacdo da caldeira na geracdo de perdas e irreversibilidades no
aproveitamento do bagaco e da palha é de 52,30%, valor menor que nos casos anteriores, fato
que se deve a inclusdo de uma maior quantidade de equipamentos e sub-plantas que
contribuem nesse aspecto. Constata-se que a unidade de pir6lise e a turbina a gas contribuem
significativamente, com 15,49% e 14,46%, respectivamente; fato que pode ser atribuido as
trocas de calor com elevadas temperaturas.

Considerando a exergia destruida conjuntamente pelo processo produtivo, planta de

cogeracdo e planta BIG-GTCC, obtém-se a contribuicdo percentual de cada sistema na

destruicdo da exergia da planta como um todo, cujo resultado é mostrado na Figura 5.28:
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Processo
Produtivo;
29.50% Planta de
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44,35%

Planta BIG-GTCC;
26,15%

Figura 5.24: Distribuicdo da exergia destruida para o caso BIGCC-PIR (AUT).

Neste caso, nota-se que a planta de cogeracdo contribui de forma mais significativa
para a geragéo de perdas e irreversibilidades, com 45,35%. A planta BIG-GTCC e 0 processo

produtivo contribuem de forma aproximadas, com 26,15% e 29,50%; respectivamente.

Para explicar a diferenca na participacdo de cada subsistema na geracdo de perdas e
irreversibilidades do caso BIGCC-PIR (AUT), sdo calculadas suas respectivas eficiéncias
exergéticas, juntamente com a eficiéncia exergética global da planta, cujos resultados sdo

mostrados na Tabela 5.37:

Tabela 5.37: Célculo das eficiéncias exergéticas dos subsistemas que compde a planta no caso
BIGCC-PIR (AUT).

Eficiéncia Exergética Calculo das Eficiéncias Exergéticas Valor

(E17 — Eq) + Wrye

Planta de Cogeracéo - -
Ei1 + Eg3

31,08%

) Eo4+Es+Eq+E;g+E;+ E,o+E
Processo Produtivo 7 879 7 07 M1 T 29 7 o4 79,56%
Ei + E; + Es + (Eq7 — E4) + Wpro + Who




177

(Ess — Eg) + Eyq + Ess + Egq + Woyp
E29

Planta BIG-GTCC 37,31%

E¢+E; + Eg + Eg + E; g + Wiy

Global - - 39,10%

Por meio da Tabela 5.37 nota-se que a eficiéncia exergética da planta de cogeracgéo é
de 31,08%, valor um pouco superior aos 30,42% da planta de cogeracdo do caso COG-AUT.
A eficiéncia exergética do processo produtivo € de 79,56%, valor idéntico ao do caso COG-

AUT, fato que se deve a idéntica configuracdo do mesmo em ambos 0s casos.

A planta BIG-GTCC com piro6lise possui eficiéncia de 37,31%, valor superior a planta
de cogeracdo devido ao melhor aproveitamento do combustivel em decorréncia da utilizacédo
do ciclo combinado Brayton-Rankine, no entanto, esta possui eficiéncia consideravelmente
inferior a do processo produtivo pelo fato de operar com equipamentos e subsistemas com
trocas de calor com elevadas temperaturas.

A combinacéo entre a baixa geracdo de perdas e irreversibilidades e elevada utilizagéo
de insumos por parte do processo produtivo fazem que sua contribui¢do na geracéo de perdas
e irreversibilidades — na planta do caso BIGCC-PIR (AUT) — seja maior gque a da planta BIG-
GTCC, que gera quantidades consideravelmente maiores de perdas e irreversibilidades,
utilizando, no entanto, baixa quantidade de insumos.

Constata-se que a eficiéncia exergética global situa-se em um valor intermediario a
essas eficiéncias, cujo valor é de 39,10%, valor inferior aos 40,16% obtidos no caso COG-
AUT, devido a maior geracgdo de perdas e irreversibilidades decorrentes do aproveitamento do

bagaco e da palha.

Finalmente, o percentual da contribuicdo de cada produto na exergia disponivel ao

final do processo € mostrado na Figura 5.30:
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Eletricidade Excedente 23,94%
vinhaca [ 3,50%
Torta de Filtro ‘ 0,21%
Demais Residuos 1,27%
CO2 Capturado + Gases Sulfurosos | 0,48%

Oxigénio Liquido | 0,18%

Figura 5.25: Distribuicdo percentual da exergia dos produtos no caso BIGCC-PIR (AUT).

Constata-se que a eletricidade contribui com 23,94%, valor um pouco inferior (porém,
muito proximo) aos 24,46% presentes no caso COG-AUT. Residuos da planta BIG-GTCC,
que sdo o oxigénio liquido (proveniente da unidade de separacdo de ar), CO2 e gases
sulfurosos (capturados pelo sistema de limpeza a frio) ndo chegam a contribuir sequer com
1% da exergia dos produtos. Etanol, torta de filtro, vinhaca e demais residuos,

percentualmente, contribuem de forma aproximada ao que ocorreu no caso COG-AUT.

5.6 Caso BIGCC-PIR (ANEX) (Destilaria Anexa + Sistema de
Cogeracao Moderno + Sistema BIG-GTCC com Pirolise)

O aspecto da planta simulada para o caso BIGCC-PIR (ANEX), ja com os pontos de

interesse demarcados para a analise exergética, € mostrado na Figura 5.31:
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Figura 5.26: Aspecto da planta simulada no caso BIGCC-PIR (ANEX).
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5.6.1 Indicadores da Anélise Energética

A Tabela 5.33 exibe os valores de eletricidade produzida e consumos de eletricidade

necessarios para o calculo da eletricidade excedente:

Tabela 5.38: Calculo da eletricidade excedente no caso BIGCC-PIR (ANEX).

Elemento Considerado Simbolo Valor [MW]

Eletricidade Gerada pela Turbina a Vapor da Planta de Cogeracéo Wrve 175,80

Eletricidade Gerada pela Turbina a Géas da Planta BIG-GTCC Wre 85,30
Eletricidade Gerada pela Turbina a Vapor da Planta BIG-GTCC Wiy 24,32
Eletricidade Consumida pela Bomba 1 Ws, 1,699
Eletricidade Consumida pela Bomba 2 Wp, 0,028
Eletricidade Consumida pela Bomba 3 Wgs 0,024
Eletricidade Consumida pela Bomba 4 Wg, 4,973
Eletricidade Consumida pela Bomba 5 Wgs 0,34
Eletricidade Consumida pela Bomba 6 Wge 0,45
Eletricidade Consumida pela Bomba 7 Wg, 1,00
Eletricidade Consumida pela Torre de Resfriamento Wror 0,93
Eletricidade Consumida pela Unidade de Secagem Wikc 1,28
Eletricidade Consumida na Moagem do Bagago Seco Whoas 0,27
Eletricidade Consumida pela Unidade de Separacdo de Ar Wysa 30,13
Eletricidade Consumida pela Unidade de Gaseificagdo Wgas 1,85
Eletricidade Consumida pelo Sistema de Limpeza a Frio W, 0,30
Eletricidade Consumida na Moagem da Cana Wno 19,20
Eletricidade Consumida no Processamento do Caldo Wero 21,60

Eletricidade Excedente (MW) Wexc 201,36
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Com a determinacéo da eletricidade excedente produzida e com o auxilio dos balangos
de massa e energia desenvolvidos no capitulo anterior é feito o Diagrama de Sankey

representativo de todo o processo, mostrado na Figura 5.32:
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Figura 5.27: Diagrama de Sankey para o caso BIGCC-PIR (ANEX).
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Com isso, obtém-se os indicadores de desempenho na analise energética, cujos valores
s&o mostrados na Tabela 5.39:

Tabela 5.39: indices de desempenho da analise energética para o caso BIGCC-PIR (ANEX).

indice de Eletricidade Excedente [KWh/tcana] 167,80
Eficiéncia Global da Planta 49,13%
Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-de-Agucar 40,32%

5.6.2 Analise Exergética

Com base na Figura 5.31, é montada a Tabela 5.40, que mostra como s&o obtidos o0s

insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.40: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades do processo
produtivo no caso BIGCC-PIR (ANEX).

Unidade de Preparo e Moagem Unidade de Processamento do Caldo
Insumos Ey + E; + Wyo Es + Eg + (Erg — Es) + (Ess — E7) + Wego
Produtos Es+ Ej3+ E3q + Esg E,+Eg+Eg+Ey + Ejq + Epp

Substituindo os valores com os dados do Anexo |, é construida a Tabela 5.41, utilizada

para o calculo do balanco exergético do processo produtivo na destilaria anexa:
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Tabela 5.41: Balango exergético do processo produtivo na destilaria autbnoma do caso
BIGCC-PIR (ANEX).

Irreversibilidades +

Subprocesso Considerado Insumo (MW) Produto (MW)
Perdas (MW)
Unidade de Preparo e Moagem 1902,95 1883,75 19,20
Unidade de Processamento do Caldo 1111,51 771,74 339,77
Total 3014,46 2655,49 358,97

Nota-se que as perdas e irreversibilidades do processo produtivo no caso PIR-ANEX

totalizam 358,97 [MW], onde o processamento do caldo contribui com 94,65% deste valor.

A utilizagdo de moendas eletrificadas na planta de cogeracdo, juntamente com um
processo produtivo com consumo otimizado de vapor e eletricidade garantem que a geracao
de perdas e irreversibilidades por tonelada de cana seja praticamente igual ao processo
produtivo do caso COG-ANEX.

Com base na Figura 5.31, € montada a Tabela 5.42, que mostra como sdo obtidos, 0s

insumos e produtos da planta de cogeragédo do caso BIGCC-PIR (ANEX):
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Tabela 5.42: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades da planta de
cogeracdo do caso BIGCC-PIR (ANEX).

Equipamento Insumo (MW) Produto (MW)
Caldeira Eis+ Epy +Eqs Eis— Ey
Turbina a Vapor Eig— (E17 + Eig + Ei9+ Eyp) Wryc
Condensador - -

Torre de Resfriamento - -

Misturador - -

Desaerador Myg. (€13 — €ag) My7. (€28 — €27)
Bomba 1 Wiy, Eys — Epy
Bomba 2 Wps Eys — Eyy
Bomba 3 Wis E,e — Es
Bomba 4 Wia E,g— Eyg

Substituindo os valores com os dados do Anexo |, é construida a Tabela 5.43, utilizada

para o célculo do balanco exergético da planta de cogeracao:
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Tabela 5.43: Balanco de exergia na planta de cogeracao do caso BIGCC-PIR (ANEX).

Equipamento Insumo Produto !De.rfias +
(MW) (MW) Irreversibilidades (MW)

Caldeira 908,616 384,782 523,834
Turbina a Vapor de Condensacdo/Extracéo 209,177 175,800 33,377
Condensador 234,842 188,588 46,254
Torre de Resfriamento 185,304 180,745 4,559
Misturador 9,297 9,221 0,075
Desaerador 24,132 6,273 17,859
Bomba 1 1,699 0,620 1,079
Bomba 2 0,028 0,004 0,023
Bomba 3 0,024 0,002 0,022
Bomba 4 4,973 2,664 2,309

Total 629,39

Constata-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeragéo do caso BIGCC-
PIR (ANEX) correspondem a 629,39 [MW]; valor um pouco inferior aos 632,92 [MW]
produzidos pela planta de cogeracdo do caso BIGCC-PIR (AUT).

Também com base na Figura 5.31, é montada a Tabela 5.44, que mostra como Sao

obtidos, de forma literal, os insumos e produtos da planta BIG-GTCC:
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Tabela 5.44: Insumos e produtos para o calculo literal das perdas e irreversibilidades na planta
BIG-GTCC do caso BIGCC-PIR (ANEX).

Elemento Considerado Insumo (MW) Produto (MW)
Planta de Secagem Thsg. (€30 — €s54) + Wepe Esp — Egy
Planta de Pirélise (Ess — E3q) + Esp + Eso + Wyous Eqo
Unidade de Separacéo de Ar Ese + Wysa Es; + Ezg + Esg
Gaseificador Esg + Eu o+ Weys E.
Sistema de Resfriamento E,s — Eyy Eye— Egz
Sistema de Limpeza a Frio Epy + Eu + Wy, Euo + Eyr
Turbina a Gas E,; + Eg Wrg
Caldeira de Recuperacao E4o — Ess Mgs. (€53 — €44) + Mgy (€5 — €s5q)
Turbina a Vapor Es, — Ess Wrvs
Bomba 5 Wps R P
Bomba 6 Wpe Es, — Es
Bomba 7 Wy, Esy — Esp

Também por meio das propriedades termodindmicas mostradas no Anexo | é
construida a Tabela 5.45, que é utilizada para o célculo do balanco exergético da planta BIG-
GTCC:
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Tabela 5.45: Balanco de exergia na planta BIG-GTCC do caso BIGCC-PIR (ANEX).

Elemento Considerado Insumo Produto Perdas + Irreversibilidades
(MW) (MW) (MW)
Unidade de Secagem 18,90 1,64 17,26
Unidade de Pirélise 438,20 283,03 155,17
Unidade de Separacgdo de Ar 30,13 16,24 13,88
Gaseificador 287,53 269,92 17,61
Sistema de Resfriamento 36,04 25,73 10,31
Sistema de Limpeza a Frio 235,56 234,55 1,01
Turbina a Gés 230,16 85,30 144,86
Caldeira de Recuperacéo 53,86 47,15 6,71
Turbina a Vapor de Contrapressao 29,83 24,32 5,51
Bomba 5 0,34 0,15 0,19
Bomba 6 0,45 0,20 0,26
Bomba 7 1,00 0,56 0,43
Total 1361,99 988,80 373,20

Constata-se que as perdas e irreversibilidades geradas pela planta BIG-GTCC do caso
BIGCC-PIR (AUT) correspondem a 373,20 [MW].

Observa-se que no processamento de cada tonelada de cana, as plantas de cogeracao e
BIG-GTCC do caso BIGCC-PIR (ANEX) ocasionam a geracao de perdas e irreversibilidades
(no aproveitamento conjunto da palha e do bagaco) de 835,26 [KWh/tcana], valor superior aos
777,08 [KWh/tcana] ocasionados pela planta de cogeragdo do caso COG-ANEX.

Graficamente, a distribuicdo percentual das perdas e irreversibilidades decorrentes do
aproveitamento da palha e do bagaco nas plantas de cogeracao e BIG-GTCC do caso BIGCC-
PIR (AUT) é dada pela Figura 5.33:
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Bombas | 0,43%

Turbina a Vapor de Contrapressdao | 0,55%
Caldeira de Recuperacdo [ 0,67%

Turbinaa Gas NN 14,45%

Unidade de Limpeza do Gas Pobre = 0,10%
Sistema de Refriamento do G&s Pobre 1,03%

Unidade de Gaseificacdo W 1,76%

Unidade de Separacdo de Ar B 1,38%

Unidade de Pir6lise [N 15,48%

Unidade de Secagem W 1,72%

Desaerador W 1,78%
Misturador  0,01%
Torre de Resfriamento | 0,45%

Condensador 4,61%
Turbina a Vapor de Condensacdo/Extracdo [l 3,33%

Caldeira [N, 52,25%

Figura 5.28: Distribuicdo percentual da exergia destruida no aproveitamento da palha e do

bagaco na planta do caso PIR-ANEX.

Constata-se que a participacdo da caldeira na geracdo de perdas e irreversibilidades no
aproveitamento do bagaco e da palha é de 52,25%, valor menor que nos casos anteriores, fato
que se deve a inclusdo de uma maior quantidade de equipamentos e sub-plantas que
contribuem nesse aspecto. Constata-se que a unidade de pir6lise e a turbina a gas contribuem
significativamente, com 15,48% e 14,45%, respectivamente; fato que pode ser atribuido as
trocas de calor com elevadas temperaturas. Observa-se que todas as contribuicdes
mencionadas na Figura 5.33 possuem valores muito similares as contribuigdes obtidas no caso
BIGCC-PIR (AUT).

Considerando a exergia destruida conjuntamente pelo processo produtivo, planta de
cogeracdo e planta BIG-GTCC, obtém-se a contribuicdo percentual de cada sistema na
destruicdo da exergia da planta como um todo, cujo resultado € mostrado na Figura 5.34:
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Processo Produtivo
26,36%

Planta de Cogeracdo

46,23%

Planta BIG-GTCC
27,41%

Figura 5.29: Distribuicdo da exergia destruida para o caso BIGCC-PIR (ANEX).

Neste caso, nota-se que a planta de cogeracdo contribui de forma mais significativa
para a geragdo de perdas e irreversibilidades, com 46,23%, valor um pouco superior ao caso
BIGCC-PIR (AUT). A planta BIG-GTCC e o processo produtivo contribuem de forma

aproximada, com 27,41% e 26,36%; respectivamente.

Para explicar a diferenca na participacdo de cada subsistema na geracdo de perdas e
irreversibilidades do caso COG-AUT, sdo calculadas suas respectivas eficiéncias exergéticas,
juntamente com a eficiéncia exergética global da planta, cujos resultados sdo mostrados na
Tabela 5.46:
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Tabela 5.46: Célculo das eficiéncias exergéticas dos subsistemas que compde a planta no caso
BIGCC-PIR (ANEX).

Eficiéncia Exergética Célculo das Eficiéncias Exergéticas Valor
Eio— E)+ W
Planta de Cogeracao (Ero - 5) AL 31,42%
Eis + Eg3
. Eg+Eg+E+E;;+E,+ E3+E; +E
Processo Produtivo S VB M e et 2 82,76%
E; + E; + Eg + (Ei9 — E5) + Wpro + Wipo
Ess — E;) + Egg + B3y + W
Planta BIG-GTCC (Ess = E7) + Bag + Bgr + Wrvp 37,31%
E:31
E; + Ei5

Por meio da Tabela 5.46 nota-se que a eficiéncia exergética da planta de cogeracdo do
caso BIGCC-PIR (ANEX) é de 31,42%, valor um pouco superior aos 31,08%, da planta de
cogeracdo do caso BIGCC-PIR (AUT). Constata-se que a eficiéncia exergética do processo
produtivo é de 82,76%, valor idéntico ao do caso COG-ANEX, fato que se deve a idéntica

configuracdo do mesmo em ambos 0s casos.

Neste caso, a combinacdo entre a baixa geracdo de perdas e irreversibilidades e
elevada utilizacdo de insumos por parte do processo produtivo fazem que sua contribuicdo na
geracdo de perdas e irreversibilidades seja menor que a da planta BIG-GTCC, que gera
quantidades consideravelmente maiores de perdas e irreversibilidades, utilizando, no entanto,

baixa quantidade de insumos.

Constata-se que a eficiéncia exergética global situa-se em um valor intermediario a
essas eficiéncias, cujo valor € de 41,91%, valor superior aos 39,10% obtidos no caso PIR-
AUT, porém, ainda inferior aos 43,28% obtidos no caso COG-ANEX.

Finalmente, o percentual da contribuicdo de cada produto na exergia disponivel ao

final do processo é mostrado na Figura 5.36:
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Acicar |, :0.77%
Etanol - | 36.49%

Eletricidade Excedente 20,51%
Vinhaca [} 1,75%
Torta de Filtro | 0,19%
Demais Residuos || 0,68%
CO2 Capturado + Gases Sulfurosos | 0,45%

Oxigénio Liquido | 0,17%

Figura 5.30: Distribuigéo percentual da exergia dos produtos no caso BIGCC-PIR (ANEX).

Constata-se que a eletricidade contribui com 20,51%, valor um pouco inferior (porém,
muito préximo) aos 23,96% presentes no caso BIGCC-PIR (AUT). Residuos da planta BIG-
GTCC, que sdo o oxigénio liquido (proveniente da unidade de separagdo de ar), CO- e gases
sulfurosos (capturados pelo sistema de limpeza a frio) ndo chegam, mais uma vez, a contribuir
sequer com 1% da exergia dos produtos. Etanol, agUcar, torta de filtro, vinhaca e demais
residuos, percentualmente, contribuem de forma aproximada ao que ocorreu no caso COG-
ANEX.

5.7 Caso BICC-TOR (AUT) (Destilaria Autonoma + Sistema de
Cogeracao Moderno + Sistema BIG-GTCC com Torrefacao)

O aspecto da planta simulada para o caso BIGCC-TOR (AUT), ja com o0s pontos de

interesse demarcados para a analise exergética, € mostrado na Figura 5.37:
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Figura 5.31: Aspecto da planta simulada no caso BIGCC-TOR (AUT).
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A Tabela 5.47 exibe os valores de eletricidade produzida e consumos de eletricidade

necessarios para o calculo da eletricidade excedente:

Tabela 5.47: Célculo da eletricidade excedente no caso BIGCC-TOR (AUT).

Elemento Considerado Simbolo  Valor [MW]
Eletricidade Gerada pela Turbina a Vapor da Planta de Cogeragéo Wrve 186,83
Eletricidade Gerada pela Turbina a Gas da Planta BIG-GTCC Wi 90,32
Eletricidade Gerada pela Turbina a Vapor da Planta BIG-GTCC Wiy 23,85
Eletricidade Consumida pela Bomba 1 Ws, 1,977
Eletricidade Consumida pela Bomba 2 Ws, 0,032
Eletricidade Consumida pela Bomba 3 Was 0,021
Eletricidade Consumida pela Bomba 4 Wg, 4,973
Eletricidade Consumida pela Bomba 5 Was 0,291
Eletricidade Consumida pela Bomba 6 Wae 0,483
Eletricidade Consumida pela Torre de Resfriamento Wror 1,08
Eletricidade Consumida pela Unidade de Secagem Wsgc 1,08
Eletricidade Consumida pela Unidade de Separacao de Ar Wysa 17,12
Eletricidade Consumida pela Unidade de Torrefacéo Wy 4,56
Eletricidade Consumida pela Unidade de Gaseificagédo Wgas 1,92
Eletricidade Consumida pelo Sistema de Limpeza a Frio Wq,, 0,18
Eletricidade Consumida na Moagem de Cana Picada Wwo 19,20
Eletricidade Consumida no Processamento do Caldo Wpro 14,4
Eletricidade Excedente (MW) Wexc 233,70

5.7.1 Indicadores da Analise Energética
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Com a determinacéo da eletricidade excedente produzida e com o auxilio dos balangos
de massa e energia desenvolvidos no capitulo anterior é feito o Diagrama de Sankey

representativo de todo o processo, mostrado na Figura 5.38:
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Figura 5.32: Diagrama de Sankey para o caso BIGCC-TOR (AUT).
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Com isso, obtém-se os indicadores de desempenho na analise energética, cujos valores
s&o mostrados na Tabela 5.48:

Tabela 5.48: indices de desempenho da anélise energética para o caso BIGCC-TOR (AUT).

indice de Eletricidade Excedente [KWh/tcana] 194,75
Eficiéncia Global da Planta 45,79%
Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-de-AcUcar 37,58%

5.7.2 Analise Exergética

Com base na Figura 5.37, € montada a Tabela 5.49, que mostra como sao obtidos, de

forma literal, os insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.49: Insumos e produtos para o calculo literal das perdas e irreversibilidades do
processo produtivo do caso BIGCC-TOR (AUT).

Unidade de Preparo e Moagem Unidade de Processamento do Caldo
|nsumOS El + Ez + WMO Eg + (E17 - E4,) + (E48 - E6) + ES + WPRO
Produtos Es 4+ Ejq + Epg+ Egg E, 4+ Eg + Eg + Ey

Utilizando os dados do Anexo J, é construida a Tabela 5.50, que € utilizada para o

calculo do balan¢o exergético do processo produtivo do caso BIGCC-TOR (AUT):

Tabela 5.50: Balango exergético do processo produtivo do caso BIGCC-TOR (AUT).

Irreversibilidades +

Subprocesso Considerado Insumo (MW)  Produto (MW)
Perdas (MW)
Unidade de Preparo e Moagem 1902,95 1883,75 19,20
Unidade de Processamento do Caldo 1092,69 690,59 402,10

Total 2995,64 2574,34 421,30
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Nota-se que as perdas e irreversibilidades do processo produtivo totalizam 421,30

[MW], onde o processamento do caldo contribui com 95,44% deste valor.

A utilizacdo de moendas eletrificadas na planta de cogeracdo, juntamente com um
processo produtivo com consumos otimizados de vapor e eletricidade garantem que a geracao
de perdas e irreversibilidades por tonelada de cana seja praticamente igual aos processos
produtivos dos casos COG-AUT e BIGCC-PIR (AUT).

Com base na Figura 5.37, € montada a Tabela 5.51, que mostra como séo obtidos, de

forma literal, os insumos e produtos da planta de cogeracéo:

Tabela 5.51: Insumos e produtos para o calculo literal das perdas e irreversibilidades na planta
de cogeracdo do caso BIGCC-TOR (AUT).

Equipamento Insumo (MW) Produto (MW)
Caldeira Eyq + Ejp + Eqg Ey— Eyy
Turbina a Vapor Eiy— (Eis+Ejg+ Ep7+ Epg) Wy
Condensador - -

Torre de Resfriamento - -

Misturador - -

Desaerador Mye. (€16 — €26) ys. (€36 — €35)
Bomba 1 W, Eyy — Ey
Bomba 2 Wp, Ey; — Eyy
Bomba 3 W3 Eyy— E,
Bomba 4 Wpa Ey; — Epe

Utilizando os dados do Anexo J, é construida a Tabela 5.52, que € utilizada para o

calculo do balan¢o exergético da planta de cogeracéo:

Tabela 5.52: Balanco de exergia na planta de cogeragdo do caso BIGCC-TOR (AUT).

) . Insumo Produto Perdas + Irreversibilidades
Equipamento Considerado
(MW) (MW) (MW)
Caldeira 908,616 384,78 523,834

Turbina a Vapor de Condensacdo/Extracao 215,33 186,83 28,50
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Condensador 273,19 219,42 53,77
Torre de Resfriamento 215,60 210,34 5,26
Misturador 9,35 9,27 0,08
Desaerador 23,65 6,26 17,39
Bomba 1 1,977 0,72 1,26
Bomba 2 0,032 0,00 0,03
Bomba 3 0,021 0,00 0,02
Bomba 4 4973 2,66 2,31

Total 632,44

Constata-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeragéo do caso BIGCC-
TOR (AUT) correspondem a 632,44 [MW]; valor muito préximo aos 632,92 [MW] relativos

a planta de cogeracao do caso BIGCC-PIR (AUT).

Também com base na Figura 5.37, é montada a Tabela 5.53, que mostra como sao

obtidos, na forma literal, os insumos e produtos da planta BIG-GTCC:

Tabela 5.53: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades na planta BIG-

GTCC do caso BIGCC-TOR (AUT).

Elemento Considerado

Insumo (MW)

Produto (MW)

Planta de Secagem

M. (€28 — €47) + Wegc

E30 - E29

Planta de Torrefacéo

E3o + Wrog

Unidade de Separacgéo de Ar

E31 + Wysa

Gaseificador

E3y + E33+ Weas

Sistema de Resfriamento

E37 - E36

Sistema de Limpeza a Frio

Eis + Esg+ Wy

Turbina a Gas Euo + Eyy
Caldeira de Recuperacéo Eyp — Egug Mgy (€45 — €44) + Mgy (€48 — €37)
Turbina a Vapor Eys — Egg Wrye
Bomba 5 Wis E3s — E3s
Bomba 6 Wge Eyy— Eu3
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Também por meio das propriedades termodindmicas mostradas no Anexo J, é
construida a Tabela 5.54, que é utilizada para o célculo do balango exergético da planta BIG-
GTCC:

Tabela 5.54: Balanco de exergia na planta BIG-GTCC do caso BIGCC-TOR (AUT).

Equipamento Considerado Insumo Produto Perdas + Irreversibilidades
(MW) (MW) (MW)
Unidade de Secagem 18,70 1,48 17,22
Unidade de Torrefacdo 432,26 347,22 85,04
Unidade de Separacdo de Ar 17,12 3,72 13,40
Unidade de Gaseificacédo 352,86 274,54 78,31
Sistema de Resfriamento 33,89 22,20 11,69
Sistema de Limpeza a Frio 241,65 241,09 0,56
Turbina a Gas 238,48 90,32 148,16
Caldeira de Recuperacéo 56,23 49,27 6,96
Turbina a Vapor de Contrapressao 29,25 23,85 5,40
Bomba 5 0,29 0,13 0,17
Bomba 6 0,48 0,21 0,27
Total 1421,19 1054,03 367,17

Constata-se que as perdas e irreversibilidades geradas pela planta BIG-GTCC do caso
BIGCC-TOR (AUT) contabilizam 367,17 [MW], valor inferior aos 372,93 do caso BIGCC-
PIR (AUT), fato que mostra que plantas BIG-GTCC com pré-tratamento com torrefacdo
ocasiona menos perdas de exergia que plantas BIG-GTCC que fazem uso da pir6lise como

pré-tratamento.

Observa-se que no processamento de cada tonelada de cana, as plantas de cogeracéo e
BIG-GTCC do caso BIGCC-TOR (AUT) ocasionam a geracdo de perdas e irreversibilidades
(no aproveitamento conjunto da palha e do bagaco) de 833,01 [KWh/tcana], Valor inferior aos
838,20 [kWh/tcana] do caso BIGCC-PIR (AUT), porem superior aos 784,09 [KWh/tcana] do
caso COG-AUT.

Graficamente, a distribuicdo percentual das perdas e irreversibilidades decorrentes do
aproveitamento da palha e do bagaco nas plantas de cogeracao e BIG-GTCC do caso BIGCC-
TOR (AUT) é dada pela Figura 5.39:
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Bombas | 0,41%
Turbina a Vapor de Contrapressdao | 0,54%
Caldeira de Recuperacdo 1 0,70%
Turbinaa Gas | 14,82%
Unidade de Limpeza do Gas Pobre = 0,06%
Sistema de Refriamento do Gas Pobre 1,17%
Unidade de Gaseificacdo [ 7,83%
Unidade de Separacdo de Ar W 1,34%
Unidade de Torrefacdo I 8,51%
Unidade de Secagem W 1,72%
Desaerador W 1,74%
Misturador  0,01%
Torre de Resfriamento | 0,53%
Condensador 5,38%
Turbina a Vapor de Condensacdo/Extracdo Il 2,85%
Caldeira I 52,40%

Figura 5.33: Distribuicdo percentual da exergia destruida no aproveitamento da palha e do
bagaco na planta do caso BIGCC-TOR (AUT).

Constata-se que a participacdo da caldeira na geracdo de perdas e irreversibilidades no
aproveitamento do bagaco e da palha é de 52,40%, fato que se deve a inclusdo de uma maior
guantidade de equipamentos e sub-plantas que contribuem nesse aspecto. Constata-se que a
unidade de torrefacdo e a turbina a gas contribuem significativamente, com 8,51% e 14,82%,

respectivamente; fato que pode ser atribuido as trocas de calor com elevadas temperaturas.

Considerando a exergia destruida conjuntamente pelo processo produtivo, planta de
cogeracdo e planta BIG-GTCC, obtém-se a contribuicdo percentual de cada sistema na
destruicdo da exergia da planta como um todo, cujo resultado € mostrado na Figura 5.40:



Planta de
Processo Produtivo Cogeracdo

29,64% 44,52%

Planta BIG-GTCC
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Figura 5.34: Distribuicdo da exergia destruida para o caso BIGCC-TOR (AUT).
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Neste caso, nota-se que a planta de cogeracdo contribui de forma mais significativa

para a geragéo de perdas e irreversibilidades, com 44,52%. A planta BIG-GTCC e 0 processo

produtivo contribuem de forma aproximadas, com 25,85% e 29,64%; respectivamente.

A diferenca entre a participacdo do processo produtivo e das plantas de cogeragéo e

BIG-GTCC na destruicdo de exergia da planta como um todo pode ser explicada por suas

respectivas eficiéncias, que sdo mostradas na Tabela 5.55, juntamente com a eficiéncia global

da planta:

Tabela 5.55: Célculo das eficiéncias exergéticas dos subsistemas que compde a planta no caso

BIGCC-TOR (AUT).

Eficiéncia Exergética Célculo das Eficiéncias Exergéticas Valor
Ei, — E)+ W
Planta de Cogeracéo (Er7 : +) _Tve 31,19%
E11 + E13
: E, +Eg+Eg+Ejg+Eyp + Epo+ E
Processo Produtivo | ——— 5~ 9 10 " A1 = 29 @ 49 79,56%
E; + E; + Es + (Ey7 — Eg) + Wpro + Wio
Eug — Eg) + E3g + W
Planta BIG-GTCC (Ess — Eo) + Egy + Wrvp 37,38%
E29
Global E; + Eg + Eg + E{ + E3g + Wgxc 39,48%
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Por meio da Tabela 5.37 nota-se que a eficiéncia exergética da planta de cogeracédo é
de 31,19%, valor um pouco superior (mas bem proximo) aos 30,42% da planta de cogeracéao
do caso COG-AUT. A eficiéncia exergética do processo produtivo é de 79,56%, valor
idéntico ao do caso COG-AUT, fato que se deve a idéntica configuracdo do mesmo em ambos

0S Casos.

A planta BIG-GTCC possui eficiéncia de 37,38%, valor superior a planta de cogeracao
devido ao melhor aproveitamento do combustivel em decorréncia da utilizacdo do ciclo
combinado Brayton-Rankine, no entanto, esta possui eficiéncia consideravelmente inferior a
do processo produtivo pelo fato de operar com equipamentos e subsistemas com trocas de

calor com elevadas temperaturas.

A combinacéo entre a baixa geracdo de perdas e irreversibilidades e elevada utilizagao
de insumos por parte do processo produtivo fazem que sua contribui¢do na geracdo de perdas
e irreversibilidades (na planta do caso BIGCC-PIR (AUT)) seja maior que a da planta BIG-
GTCC, que gera quantidades consideravelmente maiores de perdas e irreversibilidades,

utilizando, no entanto, baixa quantidade de insumos.

Constata-se que a eficiéncia exergética global situa-se em um valor intermediario a
essas eficiéncias, cujo valor é de 39,48%, vapor superior aos 39,10% do caso BIGCC-PIR
(AUT), porém, inferior aos 40,16% obtidos no caso COG-AUT, devido a maior geracdo de

perdas e irreversibilidades decorrentes do aproveitamento do bagaco e da palha.

Finalmente, o percentual da contribuicdo de cada produto na exergia disponivel ao

final do processo € mostrado na Figura 5.42:
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Etanol | 60 59%

Eletricidade Excedente 25,21%
Vinhaga . 3,46%
Torta de Filtro | 0,20%
CO2 Capturado + Gases Sulfurosos | 0,28%

Demais Residuos I 1,25%

Figura 5.35: Distribuicdo da exergia disponivel entre os produtos, ao final do processo.

Constata-se que a eletricidade contribui com 25,21%, valor um pouco inferior (porém,
muito proximo) aos 24,46% presentes no caso COG-AUT. Residuos da planta BIG-GTCC,
que sdo o0 CO; e gases sulfurosos (capturados pelo sistema de limpeza a frio) ndo chegam a
contribuir sequer com 1% da exergia dos produtos. Etanol, torta de filtro, vinhaca e demais
residuos, percentualmente, contribuem de forma aproximada ao que ocorreu no caso COG-
AUT.

5.8 Caso BIGCC-TOR (ANEX) (Destilaria Anexa + Sistema de

Cogeracao Moderno + Sistema BIG-GTCC com Torrefacao)

O aspecto da planta simulada para o caso BIGCC-TOR (ANEX), ja com os pontos de

interesse demarcados para a analise exergética, € mostrado na Figura 5.43:
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Figura 5.36: Aspecto da planta simulada no caso BIGCC-TOR (ANEX).
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A Tabela 5.56 exibe os valores de eletricidade produzida e consumos de eletricidade
necessarios para o calculo da eletricidade excedente:

Tabela 5.56: Célculo da eletricidade excedente no caso BIGCC-TOR (ANEX).

Elemento Considerado Simbolo  Valor [MW)]
Eletricidade Gerada pela Turbina a Vapor da Planta de Cogeracéo Wrve 181,26
Eletricidade Gerada pela Turbina a Gas da Planta BIG-GTCC Wre 90,32
Eletricidade Gerada pela Turbina a Vapor da Planta BIG-GTCC Wrvs 23,85
Eletricidade Consumida pela Bomba 1 Wg, 1,692
Eletricidade Consumida pela Bomba 2 Ws, 0,028
Eletricidade Consumida pela Bomba 3 Wgs 0,024
Eletricidade Consumida pela Bomba 4 Wg, 4,973
Eletricidade Consumida pela Bomba 5 Wgs 0,291
Eletricidade Consumida pela Bomba 6 Wge 0,483
Eletricidade Consumida pela Torre de Resfriamento Wror 0,93
Eletricidade Consumida pela Unidade de Secagem Wsgc 1,08
Eletricidade Consumida pela Unidade de Separagéo de Ar Wysa 17,12
Eletricidade Consumida pela Unidade de Torrefacao Wyt 4,56
Eletricidade Consumida pela Unidade de Gaseificagdo Weas 1,92
Eletricidade Consumida pelo Sistema de Limpeza a Frio Wgy, 0,18
Eletricidade Consumida na Moagem Wwo 19,20
Eletricidade Consumida no Processamento do Caldo Wero 21,6
Eletricidade Excedente (MW) Wexc 221,37

5.8.1 Indicadores da Anélise Energética
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Com a determinacéo da eletricidade excedente produzida e com o auxilio dos balangos
de massa e energia desenvolvidos no capitulo anterior € feito o Diagrama de Sankey

representativo de todo o processo, mostrado na Figura 5.44:
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Figura 5.37: Diagrama de Sankey para o caso BIGCC-TOR (ANEX).
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Com isso, obtém-se os indicadores de desempenho na analise energética, cujos valores
s&o mostrados na Tabela 5.57:

Tabela 5.57: indices de desempenho da anélise energética para o caso BIGCC-TOR (ANEX).

indice de Eletricidade Excedente [KWh/tcana] 184,47
Eficiéncia Global da Planta 50,21%
Eficiéncia Global no Aproveitamento da Cana-deAgucar 41,20%

5.8.2 Analise Exergética

Com base na Figura 5.43, € montada a Tabela 5.58, que mostra como sao obtidos, de

forma literal, os insumos e produtos processo produtivo:

Tabela 5.58: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades do processo
produtivo no caso BIGCC-TOR (ANEX).

Unidade de Preparo e Moagem Unidade de Processamento do Caldo
|nsumOS El + EZ + WMO E3 + EG + (E19 - ES) + (ESO - E7) + WPRO
Produtos Ey+ Ejz+ Eg + Egg Ey+ Eg+Eg+ Eo + Eiq + Epp

Substituindo os valores com os dados do Anexo K, é construida a Tabela 5.59, que €

utilizada para o calculo do balanco exergético do processo produtivo na destilaria anexa:

Tabela 5.59: Balango exergético do processo produtivo na destilaria anexa do caso BIGCC-
TOR (ANEX).

Irreversibilidades +

Subprocesso Considerado Insumo (MW)  Produto (MW)
Perdas (MW)

Unidade de Preparo e Moagem 1902,95 1883,75 19,20
Unidade de Processamento do Caldo 1111,51 771,74 339,77




210

Total 3014,46 2655,49 358,97

Nota-se que as perdas e irreversibilidades do processo produtivo no caso BIGCC-TOR
(ANEX) totalizam 358,97 [MW], onde o processamento do caldo contribui com 94,65% deste

valor.

A utilizagdo de moendas eletrificadas na planta de cogeracdo, juntamente com um
processo produtivo com consumo otimizado de vapor e eletricidade garantem que a geracéao
de perdas e irreversibilidades por tonelada de cana seja praticamente igual ao processo
produtivo do caso COG-ANEX.

Também com base na Figura 5.43, é montada a Tabela 5.60, que mostra como Sao
obtidos, de forma literal, os insumos e produtos da planta de cogerac¢ao do caso BIGCC-TOR
(ANEX):

Tabela 5.60: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades da planta de
cogeragdo do caso BIGCC-TOR (ANEX).

Equipamento Insumo (MW) Produto (MW)
Caldeira Eis+ Epy +Eqs Eis— Ey
Turbina a Vapor Eig— (Ei7 + Ejg + Ej9+ Eyp) Wrye
Condensador - -

Torre de Resfriamento - -

Misturador - -

Desaerador myg. (€15 — €28) My7. (€28 — €27)
Bomba 1 W1 Eys — Epp
Bomba 2 Wi, Eys — Epy
Bomba 3 Was E,s — Es
Bomba 4 Wha E,o— Epg

Substituindo os valores com os dados do Anexo K, é construida a Tabela 5.61,

utilizada para o célculo do balango exergético da planta de cogeracéo:
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Tabela 5.61: Balanco de exergia na planta de cogeracdo do caso BIGCC-TOR (ANEX).

Equipamento Insumo Produto Perdas + Irreversibilidades

(MW) (MW) (MW)

Caldeira 908,616 384,782 523,834
Turbina a Vapor de Condensacdo/Extracéo 208,864 181,260 27,604
Condensador 233,761 187,749 46,012
Torre de Resfriamento 184,477 179,976 4,502
Misturador 9,293 9,242 0,052
Desaerador 24,143 6,252 17,891
Bomba 1 1,692 0,618 1,074
Bomba?2 0,028 0,004 0,024
Bomba 3 0,024 0,000 0,024
Bomba 4 4,973 2,664 2,309

Total 623,33

Constata-se que as perdas e irreversibilidades da planta de cogeragéo do caso BIGCC-
TOR (ANEX) correspondem a 623,33 [MW]; valor um pouco inferior aos 629,39 [MW]
produzidos pela planta de cogeracdo do caso BIGCC-PIR (ANEX).

Ainda com base na Figura 5.43, é montada a Tabela 5.62, que mostra como sdo

obtidos, na forma literal, os insumos e produtos da planta BIG-GTCC:

Tabela 5.62: Insumos e produtos para o calculo das perdas e irreversibilidades na planta BIG-
GTCC do caso BIGCC-TOR (ANEX).

Elemento Considerado Insumo (MW) Produto (MW)
Planta de Secagem Mso. (€30 — €49) + Wipe Es, — Esy
Planta de Torrefac&o Esy + Wror Es3s
Unidade de Separac&o de Ar Ess + Wysa Es,
Gaseificador Esq + Ess + Wgas E3e
Sistema de Resfriamento Es — Ey Esq — Esg
Sistema de Limpeza a Frio Ei; + Ey + Wy, Ey + Eyp
Turbina a Géas Eyy + Eys Wre
Caldeira de Recuperacéo Eyy — Eug Tiye. (€47 — €46) + Mgg. (€47 — €39)

Turbina a Vapor E,, — Eso Wevs
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Bomba 5 WBS E38 - E37

Bomba 6 WBG E4—6 - E4_5

Também por meio das propriedades termodindmicas mostradas no Anexo K é
construida a Tabela 5.63, que é utilizada para o célculo do balango exergético da planta BIG-
GTCC do caso BIGCC-TOR (ANEX):

Tabela 5.63: Balanco de exergia na planta de cogeracao do caso BIGCC-TOR (ANEX).

Equipamento Considerado Insumo Produto Irreversibilidades + Perdas
(MW) (MW) (MW)
Unidade de Secagem 18,70 1,48 17,22
Unidade de Torrefacéo 432,26 347,22 85,04
Unidade de Separagéo de Ar 17,12 3,72 13,40
Unidade de Gaseificacdo 352,86 274,54 78,31
Sistema de Resfriamento do Gés Pobre 33,89 22,20 11,69
Unidade de Limpeza do Géas Pobre 241,65 241,09 0,56
Turbina a Gés 238,48 90,32 148,16
Caldeira de Recuperacéo 56,23 49,27 6,96
Turbina a Vapor de Contrapressao 29,25 23,85 5,40
Bomba 5 0,29 0,13 0,17
Bomba 6 0,48 0,21 0,27
Total 1421,19 1054,03 367,17

Constata-se que as perdas e irreversibilidades geradas pela planta BIG-GTCC do caso
BIGCC-PIR (AUT) correspondem a 372,93 [MW].

Observa-se que no processamento de cada tonelada de cana, as plantas de cogeracéo e
BIG-GTCC do caso BIGCC-PIR (ANEX) ocasionam a geracao de perdas e irreversibilidades
(no aproveitamento conjunto da palha e do bagaco) de 835,26 [kWh/tcana]; Valor superior aos
777,08 [KWh/tcana] ocasionados pela planta de cogeracdo do caso COG-ANEX.

Graficamente, a distribuicdo percentual das perdas e irreversibilidades decorrentes do
aproveitamento da palha e do bagago na planta do caso BIGCC-TOR (ANEX) e dada pela
Figura 5.45:
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Bombas | 0,39%
Turbina a Vapor de Contrapressdao | 0,54%
Caldeira de Recuperacdo | 0,70%
Turbinaa Gas NN 14,96%
Unidade de Limpeza do Gas Pobre = 0,06%
Sistema de Refriamento do G&s Pobre 1,18%
Unidade de Gaseificacdo I 7,91%
Unidade de Separacdo de Ar W 1,35%
Unidade de Torrefacéao 8,59%
Unidade de Secagem W 1,74%
Desaerador W 1,81%
Misturador  0,005%
Torre de Resfriamento | 0,45%
Condensador 4,65%
Turbina a Vapor de Condensacdo/Extracdo Wl 2,79%

Caldeira [N, 52,89%

Figura 5.38: Distribuicdo percentual da exergia destruida no aproveitamento da palha e do
bagaco na planta do caso BIGCC-TOR (ANEX).

Constata-se que a participacdo da caldeira na geracdo de perdas e irreversibilidades no
aproveitamento do bagaco e da palha é de 52,26%, valor menor que nos casos anteriores, fato
que se deve a inclusdo de uma maior quantidade de equipamentos e sub-plantas que
contribuem nesse aspecto. Constata-se que a unidade de torrefacdo e a turbina a gas
contribuem significativamente, com 15,45% e 14,45%, respectivamente; fato que pode ser
atribuido as trocas de calor com elevadas temperaturas. Observa-se que todas as contribuicdes
mencionadas na Figura 5.33 possuem valores muito similares as contribui¢fes obtidas no caso
BIGCC-PIR (ANEX).

Considerando a exergia destruida conjuntamente pelo processo produtivo, planta de
cogeracdo e planta BIG-GTCC, obtém-se a contribuicdo percentual de cada sistema na
destruicdo da exergia da planta como um todo, cujo resultado € mostrado na Figura 5.46:
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Processo Produtivo
26,60% Planta de Cogeracio

46,19%

Planta BIG-GTCC
27,21%

Figura 5.39: Distribuicdo da exergia destruida para o caso BIGCC-TOR (ANEX).

Neste caso, nota-se que a planta de cogeragdo contribui de forma mais significativa

para a geragdo de perdas e irreversibilidades, com 46,19%, valor um pouco superior ao caso
BIGCC-PIR (AUT). A planta BIG-GTCC e o processo produtivo contribuem de forma

aproximada, com 27,21% e 26,60%; respectivamente.

A diferenca entre a participacdo do processo produtivo e das plantas de cogeragéo e

BIG-GTCC na destruicdo de exergia da planta como um todo pode ser explicada por suas

respectivas eficiéncias exergéticas, que sdo mostradas na Tabela 5.64, juntamente com a

eficiéncia global da planta:

Tabela 5.64: Calculo das eficiéncias exergéticas dos subsistemas que comp®e a planta no caso

BIGCC-TOR (ANEX).

Eficiéncia Exergética Caélculo das Eficiéncias Exergéticas Valor
. Eio— Eg)+ W
Planta de Cogeragéo (o — Es) + Wrve 32,15%
Eis + Eg3
. Eg+Eq+Eg+Ey+ Ep+ Ejs+ B3y +E
Processo Produtivo 8 9 10 1 iz 8 s ol 83,63%

Ey+ Ey 4+ Eg+ (Ero— Es) + Wero + Wyo
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(Eso — E7) + E4y + Wryg
E31

Planta BIG-GTCC 37,38%

Eg +Eg+ Ejg + Eq; + Eqp + Egq + Wiyc

Global - -
E; + Ei5

42,53%

Por meio da Tabela 5.64 nota-se que a eficiéncia exergética da planta de cogeragdo do
caso BIGCC-TOR (ANEX) é de 31,42%, valor um pouco superior aos 31,08%, da planta de
cogeracdo do caso BIGCC-PIR (AUT). Constata-se que a eficiéncia exergética do processo
produtivo é de 82,76%, valor idéntico ao do caso COG-ANEX, fato que se deve a idéntica

configuracdo do mesmo em ambos 0S €asos.

Neste caso, a combinacdo entre a baixa geracdo de perdas e irreversibilidades e
elevada utilizacdo de insumos por parte do processo produtivo fazem que sua contribuicdo na
geracdo de perdas e irreversibilidades seja menor que a da planta BIG-GTCC, que gera
guantidades consideravelmente maiores de perdas e irreversibilidades, utilizando, no entanto,

baixa quantidade de insumos.

Constata-se que a eficiéncia exergética global situa-se em um valor intermediario a
essas eficiéncias, cujo valor é de 41,91%, valor superior aos 39,10% obtidos no caso BIGCC-
PIR (AUT), porém, ainda inferior aos 43,28% obtidos no caso COG-ANEX.

Finalmente, o percentual da contribuicdo de cada produto na exergia disponivel ao

final do processo é mostrado na Figura 5.48:
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Acucar - [ :o. 0%
Etanol | 35 .89%

Eletricidade Excedente 22,17%
Vinhaca [ 1.72%
Torta de Filtro | 0,19%
CO2 Capturado + Gases Sulfurosos | 0,26%

Demais Residuos I 0,67%

Figura 5.40: Distribuicéo da exergia disponivel entre os produtos, ao final do processo.

Constata-se que a eletricidade contribui com 20,53%, valor um pouco inferior (porém,
muito préximo) aos 23,96% presentes no caso BIGCC-PIR (AUT). Residuos da planta BIG-
GTCC, que sdo o oxigénio liquido (proveniente da unidade de separagdo de ar), CO- e gases
sulfurosos (capturados pelo sistema de limpeza a frio) ndo chegam, mais uma vez, a contribuir
sequer com 1% da exergia dos produtos. Etanol, agUcar, torta de filtro, vinhaca e demais
residuos, percentualmente, contribuem de forma aproximada ao que ocorreu no caso COG-
ANEX.

5.9 Discussao dos Resultados

5.9.1 Analise Energética

A Figura 5.49 mostra um quadro comparativo entre as eficiéncias globais de cada um

dos estudos de caso:
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Quadro Comparativo entre as Eficiéncias Globais
das Plantas
BIGCC-TOR (ANEX) 50,21%
BIGCC-TOR (AUT) 45,79%
BiGcc-PIR (ANEX) I /o, 13%
Bigcc-PIR (AUT) I /-.02%
coG-ANex [ /0.63%
coc-AuT I 0
ReF-ANEX [ 51,68%
Rer-AUT [ 45,13%

Figura 5.41: Quadro comparativo entre as eficiéncias globais dos estudos de caso.

As diferencas existentes entre as eficiéncias globais das plantas podem ser

relacionadas ao indice de eletricidade excedente, conforme mostra a Figura 5.50:

BIGCC-TOR (ANEX) 184,47

BIGCC-TOR (AUT) 194,75

BIGCcC-PIR (ANEX) I (5

BIGCC-PIR (AUT) I (2.1
coG-ANEX I 175,56
CoG-AUT I (5,32
REF-ANEX [ 32,03

REF-AUT I 31,39

Figura 5.42: Quadro comparativo entre os indices de eletricidade excedente em [KWh/tcana].
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Por meio da analise energética nos estudos de caso com destilaria autbnoma, constata-
se que a eficiéncia global do caso considerado seré& tanto maior quanto maior for o indice de
eletricidade excedente do mesmo. Ja a analise energética nos estudos de caso com destilaria
anexa mostra que a planta com melhor eficiéncia global é a correspondente ao caso REF-
ANEX, cujo valor é de 47,96%. Seu indice de eletricidade excedente, no entanto, é inferior ao
dos demais casos, com valor de 16,01 [KWh/tcana]. Para os estudos de caso com destilaria
anexa, portanto, constata-se que a planta do caso REF-ANEX foge a regra de que quanto
maior o indice de eletricidade excedente, maior a eficiéncia global da planta. Todos os demais

casos com destilaria anexa, no entanto, seguem esta regra.

Comparando as Figuras 5.49 e 5.50 nota-se que sempre que se adiciona a producéo de
acucar mantendo a configuracdo da planta que promove o aproveitamento do bagaco (em
alguns casos da palha também), a eficiéncia global da planta aumenta. Produzir agucar
unidades com planta de cogeracdo com turbina de extracdo/condensacdo acarreta na
diminuicdo da eletricidade excedente produzida, pois parte do vapor que seria expandido até o
estagio final da turbina (com pressdo de 0,1 [bar]) para produzir mais eletricidade acaba sendo
extraida para o processo produtivo. Esse fato que mostra que a producdo de aglcar em

detrimento da producéo de eletricidade promove aumento de sua eficiéncia global.

Excecdo é feita para os casos de referéncia, onde o acréscimo da producdo de agUcar
vem acompanhado do aumento da producdo de eletricidade, em decorréncia do uso de
turbinas a vapor de contrapressdo. Esse aumento na producédo de eletricidade em decorréncia
do acréscimo da producdo de acUcar € uma justificativa plausivel do porque a eficiéncia
global da planta do caso REF-ANEX possuir eficiéncia global mais alta que os demais casos
e, a0 mesmo tempo, possuir o menor indice de eletricidade excedente dentre todos os estudos

de caso que envolvem o processo produtivo em destilaria anexa.

Considerando, no entanto a eficiéncia global do aproveitamento da cana-de agucar, por

meio da Figura 5.51, vem:
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BIGCC-TOR (ANEX) 41,20%

BIGCC-TOR (AUT) 37,58%

BIGCC-PIR (ANEX) [ /0.32%
BIGCC-PIR (AUT) I 3 947
coc-ANex [ /0.73%
coc-AUT I :7.13%
REF-ANEX [ 33.13%
REF-AUT [ 25.94%

Figura 5.43: Quadro comparativo entre as eficiéncias globais no aproveitamento da cana-de-

acucar.

Nota-se que os casos de referéncia, de fato, promovem baixo aproveitamento da
energia da cana-de-acUcar disponibilizada nos canaviais, fato que se deve, principalmente a
qgueima da palha e a baixa producéo de eletricidade excedente quando comparada aos demais
casos. Conclui-se, portanto, que o melhor aproveitamento da energia da cana-de-acUcar dos
demais casos se sobressai a maior eficiéncia no aproveitamento dos recursos energéticos por
parte dos casos de referéncia, ou seja, as plantas dos demais casos possuem menor eficiéncia,
no entanto, produzem maior quantidade de produtos valiosos. Considerando que todos 0s
estudos de casos operam com consumo otimizado de vapor no processo — 0 que néo altera as
guantidades de etanol e/ou aclcar produzidos por tonelada de cana — constata-se que o melhor
aproveitamento da cana-de-agucar nos demais casos se deve a maior quantidade de excedente
de eletricidade produzido, ou seja, opera-se com eficiéncia ligeiramente menor, para produzir
maior quantidade de produtos valiosos. Sob esta Otica, todos os demais estudos de caso se
sobressaem aos casos de referéncia — comparando sempre o mesmo tipo de destilaria no
processo produtivo. Nota-se que os casos COG-AUT e COG-ANEX sdo ligeiramente
inferiores, em termos de eficiéncia global (no aproveitamento da cana-de-agucar), em relacéo
aos casos BIGCC-TOR (AUT) e BIGCC-TOR (ANEX).
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5.9.2 Andlise Exergética

Por meio da andlise exergética, nota-se também que os valores de eficiéncia sdo

distintos entre si, conforme mostra o quadro comparativo da Figura 5.52:

BIGCC-TOR (ANEX) 42,53%
BIGCC-TOR (AUT) 39,48%
Biccc-PIR (ANEX) I /1 01%
Biccc-PIR (AUT) I :0.10%
coGc-ANEX I 2. 25%
coc-AUT I /0.16%
REF-ANEX [N 52,01%
REF-AUT [ 51.02%

Figura 5.44: Quadro comparativo entre as eficiéncias exergéticas dos estudos de caso.

Constata-se que todos os casos com sistema BIG-GTCC se mostram, sob o ponto de
vista exergético, menos eficientes que os casos COG-AUT e COG-ANEX que, por sua vez,

mostra-se menos eficiente que os casos REF-AUT e REF-ANEX, respectivamente.

Considerando que o processo produtivo em cada um dos estudos de caso ocorre com
consumo otimizado de vapor e eletricidade, constata-se que a diferenca entre os valores de
eficiéncia exergética encontrados deve-se a forma como se da o aproveitamento dos recursos

disponibilizados para a geracdo de vapor e eletricidade.

Nos casos REF-AUT e REF-ANEX, é feito somente uso do bagago em plantas de
cogeracdo com parametros de vapor de 60 [bar] e 480 [°C] e turbinas de contrapressd@o. No
caso REF-AUT é feito o uso de 70,30% do bagago disponibilizado, ao passo que no caso
REF-ANEX ¢é feito o uso de 77,68% desta quantidade. Nestes casos, a maior eficiéncia

exergética ocorre devido ao ndo aproveitamento integral do bagaco e do menor saldo
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entélpico decorrente da expansdo vapor em turbinas de contrapressdo. Em ambos os casos, a
contribuicdo da caldeira na geracdo de perdas e irreversibilidades é superior a 95%, fato que
se deve, principalmente, a elevada diferenca de temperatura entre 0s gases de combustdo e o

vapor produzido.

Nos casos COG-AUT e COG-ANEX, é feito o aproveitamento integral do bagaco e da
palha em plantas de cogeracdo com altos com parametros de vapor (100 [bar] e 530 [°C]) e
turbinas de condensacdo/extracdo (que expandem o vapor produzido até 0,1 [bar]), com a
consequente utilizacdo de um condensador. A menor eficiéncia exergética em relacdo aos
casos REF-AUT e REF-ANEX deve-se a maior quantidade de equipamentos utilizados, além
do elevado saldo entalpico decorrente da expansdo vapor em turbinas de
condensacgdo/extracdo. Em ambos os casos, a contribuicdo da caldeira na geracdo de perdas e
irreversibilidades é inferior aos casos REF-AUT e REF-ANEX — com valores em torno de
86% — fato que se deve, principalmente, a producdo de vapor com maior nivel entélpico, o
que diminui a diferencas de temperaturas entre o vapor produzido e o0s gases de combustdo da

caldeira.

Em todos casos até entdo mencionados, a participacdo da caldeira da planta de
cogeracdo na geracdo de perdas e irreversibilidades supera os 85%. A insercdo de plantas
BIG-GTCC com gaseificador de leito arrastado nos demais casos poderia diminuir a
quantidade de insumos encaminhado a caldeira e, assim reduzir a geragdo de perdas e
irreversibilidades na planta como um todo. Essa foi a proposta dos demais casos, que
promoveu o aproveitamento da palha e 50% da quantidade de bagaco disponibilizado em uma
planta de cogeracdo com 0s mesmos parametros de vapor e caracteristicas dos casos COG-
AUT e COG-ANEX, enquanto o restante do bagaco disponibilizado foi encaminhado a planta
BIG-GTCC. Uma vez que o gas pobre foi obtido, sabe-se que a producdo de vapor e
eletricidade por meio de um ciclo combinado Brayton-Rankine é mais eficiente que o Rankine
utilizado nos casos COG-AUT e COG-ANEX. O conjunto de processos para a transformacao
do bagaco disponibilizado na moagem (com 50% de umidade) em gas pobre limpo, no
entanto, poderia inviabilizar o procedimento adotado nos demais estudos de caso.

Nos casos BIGCC-PIR (AUT) e BIGCC-PIR (ANEX) foi feito uso da pirolise rapida
como pré-tratamento para a gaseificacdo em leito arrastado, enquanto nos casos BIGCC-TOR
(AUT) e BIGCC-TOR (ANEX) o pré-tratamento foi feito por meio da torrefagdo. Para o
mesmo processo produtivo (destilaria autbnoma ou anexa), constata-se que as eficiéncias

exergeticas de todos os casos com BIG-GTCC séo inferiores as dos casos COG-AUT e COG-
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ANEX, fato que pode ser atribuido ao maior nimero de equipamentos e subprocessos (alguns
envolvendo trocas de calor com elevadas diferencas de temperatura), que geram perdas e

irreversibilidades.

Nota-se que a contribuicdo percentual de cada um dos produtos na exergia disponivel
ao final do processo varia dentro de uma faixa estreita de valores. Nos casos de referéncia, a
eletricidade excedente situa-se em torno de 4% na participacdo da exergia disponivel ao final

do processo. Para os demais casos, a eletricidade excedente varia entre 20 a 25%.

Em todos os casos que envolvem o processo produtivo em destilaria anexa, constata-se
que o aglcar acaba sendo o produto que mais contribui com a exergia dos produtos (com
aproximadamente 40%), fato que reforca a ideia de que o processo produtivo em destilarias

anexas € mais eficiente que o de destilarias autbnomas.

O bagago excedente tem participacdo em torno de 12% no caso REF-ANEX e 20% no
caso REF-AUT. Em ambos 0s casos, 0 bagaco excedente pode ser considerado como um
insumo ndo utilizado, que na maioria das vezes é comercializado para ser utilizado como
insumo na cogeragdo da inddstria de papel e celulose ou ainda servir como matéria-prima para
a producdo de racéo de gado.

Constata-se também, por meio da analise exergética, que a torta de filtro, vinhaca e
demais residuos sdo pouco representativos na exergia final dos produtos. Mesmo a vinhaca,
subproduto abundantemente produzido, contribui em torno de 2 a 3% na exergia dos produtos
finais. Tentativas para a maximizacdo de eletricidade por meio da utilizacdo do biogas
produzido a partir da vinhaca, portanto, aparenta ser mais benéfico sob o ponto de vista
ambiental (impedindo que esta substancia entre em conta com recursos hidricos em
decorréncia de seu aproveitamento na ferritigacdo) do que, propriamente, sob o ponto de vista

da eficiéncia exergética da unidade.

Em geral, nota-se que h& ganhos de eficiéncia exergética mais significativos quando se
compara um mesmo tipo de planta com diferencas somente no processo produtivo, havendo
melhorias de eficiéncia quando se utiliza destilaria anexa no lugar de destilaria autbnoma. De
fato, o aproveitamento do vapor vegetal em destilarias anexas promove baixo aumento do
consumo de vapor extraido da turbina para a producdo de mais um produto de valor (o
acucar). Para usinas com planta de cogeracdo de extragdo/condensacdo, constata-se que 0
efeito positivo do uso do vapor vegetal se sobressai, portanto, ao aumento da quantidade de
vapor extraida da turbina. Esse fato indica, portanto, que é mais eficiente para usina direcionar

sua producdo para maximizar as quantidades de acucar e etanol em detrimento de eletricidade.
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CONCLUSOES

Na anélise energética dos casos com destilaria autbnoma, constata-se que o estudo de
caso com melhor desempenho perante os indicadores escolhidos € a planta correspondente ao
caso BIGCC-TOR (AUT), com eficiéncia global de 43,18% e indice de eletricidade excedente
de 194,75 [KWh/tcana]. O segundo melhor caso é a planta correspondente ao caso COG-AUT,
com eficiéncia global de 42,67% e indice de eletricidade excedente de 186,32 [KWh/tcana]. O
caso BIGCC-TOR (AUT) também se mostra 0 mais interessante sob o ponto de vista da
eficiéncia global no aproveitamento da cana-de-agucar, apresentando o valor de 35,85%, ao
passo que o caso COG-AUT, segundo melhor caso neste quesito, apresenta o valor de
35,37%.

Para os casos com destilaria anexa, a analise energética indica que o melhor caso € a
planta correspondente ao caso REF-ANEX, com eficiéncia global de 47,96% e indice de
eletricidade excedente de 16,01 [KWh/tcana]. ESte caso, no entanto, € uma excecao frente aos
demais casos, pois produz maior quantidade de excedente de eletricidade diante do acréscimo
da producdo de acucar, enquanto os demais produzem menores excedentes de eletricidade.
Considerando os demais casos, constata-se que o estudo de caso com melhor desempenho
perante os indicadores escolhidos € o0 BIGCC-TOR (ANEX), que possui eficiéncia global de
47,34% e indice de eletricidade excedente de 184,47 [KWh/tcana]. O segundo melhor caso é a
planta correspondente ao caso COG-AUT, com eficiéncia global de 46,80% e indice de
eletricidade excedente de 175,56 [kKWh/tcana]. O caso BIGCC-TOR (AUT) também se mostra
0 mais interessante sob o ponto de vista da eficiéncia global no aproveitamento da cana-de-
acucar, apresentando o valor de 39,31%, ao passo que o caso COG-AUT, segundo melhor

caso neste quesito, apresenta o valor de 38,80%.

Considerando que o indice de eletricidade excedente é o indicador mais adequado
dentre os baseados na primeira lei, constata-se que a forma mais viavel de se promover o
aproveitamento da palha e do bagaco é por meio de plantas de cogeracdo modernas, pois 0
indice levemente superior por parte das plantas dos casos BIGCC-TOR (AUT) e BIGCC-
TOR (ANEX) ndo justifica o investimento na inser¢do de uma planta com muito maior

complexidade e de tecnologia ndo consolidada.
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Em contrapartida, sob o ponto de vista da geragdo de maiores excedentes de
eletricidade, as usinas com plantas BIG-GTCC mostram-se boas alternativas em relacdo as
usinas com planta de cogeracdo tradicional, com clara vantagem para os casos que fazem o

uso do pré-tratamento com torrefacdo ao inves da pirdlise rapida.

Na analise exergética, constata-se que 0 processo produtivo, em todos 0s casos € 0 que
menos contribui com a geracdo de perdas e irreversibilidades pelo fato de ndo haver trocas de
calor com elevadas diferencas de temperatura, motivo pelo qual sua eficiéncia exergética é
alta em relagdo aos demais subsistemas. A utilizagdo de moendas eletrificadas, de fato,
aumenta a eficiéncia exergética do processo produtivo, porém, a diferenca ndo é muito
grande. A vantagem de moendas eletrificadas reside na utilizacdo de controle remoto e maior

possibilidade de controle do processo.

Melhorias significativas nas eficiéncias exergéticas dos processos foram observadas
quando a producdo de acucar foi incluida no processo em detrimento da maior producdo de
eletricidade. Sob o ponto de vista da eficiéncia da usina, € melhor, portanto, maximizar as
guantidades de etanol e acUcar em detrimento da eletricidade. Em todos os casos, observa-se
que o processo produtivo em destilarias anexas possui eficiéncia em torno de 83% ao passo
que em destilarias anexas esse valor é em torno de 79%. Sob o ponto de vista da eficiéncia da
usina, € melhor, portanto, maximizar as quantidades de etanol e aglcar em detrimento da
eletricidade. A utilizacdo do gas pobre para a producdo de produtos quimicos e outros
combustiveis deve ser estudada como uma alternativa do uso das plantas BIG-GTCC no setor
canavieiro, fato que pode torna-las atrativas, ao invés de sua concepc¢do voltada unicamente a

producdo de eletricidade.

Constata-se que os casos REF-AUT e REF-ANEX sdo os que apresentam melhor
eficiéncia exergética em decorréncia ao ndo aproveitamento integral do bagaco e do menor
saldo entélpico decorrente da expansdo vapor em turbinas de contrapressdo. Os valores
encontrados foram de 51,02% e 52,01%, respectivamente. Somente a caldeira, em ambos 0s
casos, contribui com cerca de 96% na geracdo de perdas e irreversibilidades devido a elevada

diferenca de temperatura entre o vapor produzido e os gases de combustao.

Nos casos COG-AUT e COG-ANEX, cujo aproveitamento do bagaco e da palha se
deu em plantas de cogeracdo modernas, constata-se que as eficiéncias exergéticas foram de
40,16% e 43,28%, respectivamente. I1sso pode ser atribuido, em maior grau, a utilizagdo maior
guantidade de insumos utilizados (ja que nos casos de referéncia foi feito uso somente da

palha) além do maior salto entalpico decorrente da expansdo do vapor produzido em turbinas



225

de condensacdo/extracdo. Além disso, deve-se levar em conta o0 uso de uma quantidade maior
de equipamentos que aumentam a complexidade destes sistemas em relagdo aos casos de
referéncia, ocasionando também a geracdo de mais perdas e irreversibilidades. Nestes casos, a

caldeira contribuiu com cerca de 86% na geracdo de perdas e irreversibilidades.

Tendo em vista que a caldeira € a maior responsavel na geracdo de perdas e
irreversibilidades em todos os casos até aqui mencionados, propbs-se encaminhar menor
quantidade de insumos (palha e bagaco) para a caldeira mediante a inser¢do de uma planta
BIG-GTCC nas plantas que possuem um sistema de cogeragdo moderno. Nos casos BIGCC-
PIR (AUT) e BIGCC-PIR (ANEX), onde foi feito o preé-tratamento da biomassa com pirolise
rapida, foram obtidas eficiéncias exergéticas de 39,10% e 41,91%, respectivamente. Nos
casos BIGCC-TOR (AUT) e BIGCC-TOR (ANEX), onde foi feito o pré-tratamento da
biomassa com torrefacdo, foram obtidas eficiéncias exergéticas de 39,48% e 42,53%,

respectivamente.

Constata-se que os valores de eficiéncia exergética entre os casos com planta BIG-
GTCC e os casos com planta de cogeracdo moderna sdo, de fato, similares. Analogamente ao
gue se observou na andlise energética, conclui-se que essa proximidade de valores, diante da
maior complexidade de implantacdo e operacdo por parte das plantas BIG-GTCC, de fato,

torna sua insercao no setor sucroalcooleiro menos atrativa.

Melhoras na eficiéncia exergética por parte das plantas de cogeracdo modernas ainda
podem ser obtidas mediante uso de economizadores e superaquecedores mais eficientes,
substituicdo das caldeiras atualmente utilizadas por caldeiras de leito fluidizado (que
proporcionam trocas de calor mais eficientes), além da utilizacdo de regeneradores e

reaquecedores.

Por outro lado, melhoras nas plantas BIG-GTCC podem ser obtidas mediante uso de
sistemas de moagem sem embebicdo (que tem sido desenvolvidos), sistemas de limpeza a
quente e unidades de pré-tratamento concebidas com préaticas para operarem com melhor
eficiéncia, visto que pirolisadores e torrefadores comercialmente disponiveis sdo de baixa
escala e, portanto, feitos com concepc¢ao que priorizem mais a economia do que a eficiéncia.
A torrefagdo mostra-se, de fato, como meétodo de pré-tratamento mais promissor que a pirolise
rapida, conforme pode-se observar pela maior eficiéncia exergética e maior quantidade de
eletricidade excedente correspondentes aos casos TOR-AUT e TOR-ANEX. Isso se deve a

melhor qualidade do gas produzido (que possui maiores porcentagens de CO2 e Hz, em
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relacdo ao gas obtido da gaseificacdo do 6leo pirolitico), menor demanda térmica por parte do

processo de torrefacdo e menor complexidade por parte deste tipo de unidade.

Com a atual tecnologia comercialmente disponivel para a implantacdo de uma planta
BIG-GTCC, portanto, tanto do ponto de vista da eficiéncia, quanto do ponto de vista da
geracdo de excedentes de eletricidade é preferivel aproveitar a palha e o bagaco
exclusivamente em plantas de cogeracdo modernas. Grandes plantas devem, portanto, adotar

essa configuracdo pelos proximos anos.

Por outro lado, usinas com plantas de cogeracao tradicional, que ainda sdo maioria no
Brasil, devem predominar em pequena/média escala devido a sua maior simplicidade e
eficiéncia. O eventual retrofit por parte dessas plantas, em decorréncia do aumento da
moagem, no entanto, devem adotar a op¢éo pela operacdo com cogeracao de altos parametros,

sem a insercdo de plantas BIG-GTCC.
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ANEXO A - Calculo das Propriedades da Cana

Nos balangos energético e exergético, considera-se que a cana picada que chega a
usina € constituida por bagaco e caldo. A moagem é considerada, portanto, um processo

estritamente fisico de separacao para a obtencdo destes dois produtos.

i-) Célculo do PCI da cana picada em [kJ/Kg]:

Pelo balanco energético de cada tonelada de cana picada processada, vem:

Mcana picada- PCIcana picada = Mbpagaco seco- l:)Clbagau;o seco T Mcaldo- l:’CIcaldo

Onde:

Mpagaco seco = Massa de bagaco seco presente em cada tonelada de cana = 140 [Kg/tcand]

(considerando que o teor de fibras da cana picada é de 14%);

PClpagaco seco = 7500/0,5 [kI/kg] (considerando que a umidade do bagago apds a moagem ¢

de 50%) = 15500 [k/kg];

m.,140 = Massa de caldo presente em cada tonelada de cana = 860 [kg/tcanal;
PClca1d0 = 2550 [k-.]/kg],

Mcana picada = Massa de cana picada = 1000 [kg].

Substituindo valores, vem:

PCI cana picada = 4363 [kJ/kg]

ii-) Calculo da exergia quimica especifica da cana picada em [kJ/kg]



Pelo balancgo exergético de cada tonelada de cana processada, vem:

Bcana picada + Bélgua de embebigio = Bbagago + Bcaldo

Onde:

B aldo = €Xergia quimica associada do caldo;

Bpagaco = €Xergia quimica do bagago;

Bigua de embebicio = €Xergia quimica da agua de embebicao.

Substituindo os valores adotados, vem:

b cana picada = 5636,25 [kJ/kg].
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ANEXO B - Estimativa da Quantidade e Composi¢ao Molar dos
Gases de Combustao Provenientes da Caldeira

A queima individual de bagaco e palha em caldeiras exige que algumas consideracfes

sejam feitas, conforme mostra a tabela a seguir:

Elemento Considerado Palha Bagaco
Coeficiente de Excesso de Ar na Fornalha 1,3 1.3
Umidade Relativa do Ar (%) 60% 60%
Ar infiltrado (% em massa do Ar que Infiltra na Fornalha) 10% 10%

A partir dessas consideracdes, leva-se em conta também que as cinzas obtidas nas
gueimas individuais de bagaco e palha, em sua totalidade, se depositam na parte inferior da
fornalha. Diante dessas consideragdes e da composi¢cdo molar adotada para a palha e para o
bagaco, obtém-se a composicdo molar e a quantidade dos gases de combustdo para cada
quilograma de palha e bagaco queimados individualmente. Os resultados obtidos sdo

mostrados na tabela que se segue:

Gés Considerado Queima da Palha Queima do Bagaco
% CO2 19,12% 10,94%
% H20 18,77% 24,41%
% N2 54,19% 60,08%
% O2 7,91% 4,56%
% SO2 0,009% 0,008%
Relacdo Ar — Combustivel 6,63 3,97

kg de Gases de Combustao/kg de
7,562 4,95

Combustivel

Mediante uso dos dados da tabela e, considerando as porcentagens massicas de palha e

bagaco que alimentam a caldeira do sistema de cogeragéo, constata-se que a quantidade de
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gases produzidos pela caldeira é de 5,98 [kg de géas / kg de mistura combustivel). Ja as

composi¢des massica e molar sdo dadas pela tabela que se segue:

Gés Considerado Composicdo Molar Composicdo Massica
CO2 14,17% 22,04%
H20 22,18% 14,12%
N2 57,76% 57,17%
(07} 5,88% 6,65%
SO 0,01% 0,02%

Considerando a quantidade de mistura combustivel (palha + bagago) encaminhados a
planta de cogeracdo nos casos PIR-AUT, PIR-ANEX, TOR-AUT e TOR-ANEX, contata-se

gue a vazdo massica de gases provenientes da caldeira € de 414,26 [kg/s].

ANEXO C - Estimativa da Maxima Quantidade de Energia
Transferida por Parte dos Gases Provenientes da Caldeira

para a Secagem do Bagaco

Considerando as entalpias de cada gas componente da mistura nas temperaturas de
entrada e saida no secador, determina-se a entalpia da mistura gasosa para cada temperatura.
Através do produto de sua variacdo pela vazdo massica dos gases determina-se a maxima

energia que 0s gases podem transferir para a secagem do bagaco.

Entalpia do Gés a Entalpia do Gés a

Gés Considerado  Composicéo Massica (%)
500 [K] (kJ/kg) 110 [°C] (kJ/kg)
CO2 22,04% 189 68
H20 14,12% 29249 2696,3
N2 57,17% 211 80
(07) 6,65% 192 72

SOz 0,02% 1837,54 1749,15
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Mistura 100% 588,33 446,49

Considerando a vazdo massica de 414,26 [kg/s], constata-se que a m&xima energia que
0s gases provenientes da caldeira podem transferir para a unidade de secagem é de 58,78
[MJ].
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Pontos Elemento Considerado Fluxo Massico = Pressdo =~ Temperatura ‘ Entalpia Entropia Exergia Quimica Exergia Fisica Exergia Especifica ‘ Exergia ‘
(kg/s) (bar) (°C) (kJ/kg) (kJ/kg.K) Especifica (kJ/kg) Especifica (kJ/kg) Total (kJ/kg) (MW)
1 Cana Picada 138,89 1,01 25 - - 5636,25 0 5636,25 782,81
2 Agua de Embebigio 41,67 1,01 25 - - 50 0 50,00 2,08
3 Caldo 141,67 1,01 25 - - 2751 0 2751,00 389,73
Vapor de Escape
4 Condensado 52,78 1,01 25 - - 50 0 50,00 2,64
5 Agua de Diluigdo 39,88 1,01 25 - - 50 0 50,00 1,99
6 Etanol 9,88 1,01 25 - - 27217 0 27217,00 268,77
7 Vinhaga 159,03 1,01 25 - - 84 0 84,00 13,36
8 Torta de Filtro 4,86 1,01 25 - - 162 0 162,00 0,79
9 Demais Residuos 9,86 1,01 25 - - 451,6 38,54 490,14 4,83
10 Bagaco para a Cogeragao 27,34 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 277,82
11 Ar 108,43 1,01 25 - - 0,00 0,00 0,00 0,00
12 Liquido Comprimido 52,78 65 27,24 120,08 0,396 50,00 6,57 56,57 2,99
13 Vapor Superaquecido 52,78 65 480 3368,76 6,777 527,78 1352,76 1880,54 99,25
14 Vapor Superaquecido 52,78 20 333,23 3101,14 6,899 527,78 1048,76 1576,54 83,21
15 Vapor Superaquecido 27,7 20 333,23 3101,14 6,90 527,78 1048,76 1576,54 43,67
16 Vapor de Escape 27,7 2,5 172,32 2811,12 7,276 527,78 646,34 1174,12 32,52
17 Vapor Superaquecido 25,08 20 333,23 3101,14 6,899 527,78 1048,76 1576,54 39,54
18 Vapor de Escape 25,08 2,5 141,74 2747,06 7,127 527,78 626,71 1154,48 28,95
19 Bagacgo para Estocagem 3,89 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 39,52
20 Bagaco Excedente 7,66 1,01 25,00 - - 10161,53 0,00 10161,53 77,84
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ANEXO E - Dados para a Analise Exergética do Caso REF-ANEX

. F!ux.o Pressao Temperatura Entalpia Entropia Exergia Quimica Exergia Fisica Exergia Especifica Exergia
Pontos Elemento Considerado 'V('E;ff ) (°C) (ki/kg) | (ki/kgK)  Especifica (ki/kg) Especifica (ki/kg) Total (ki/kg) )
1 Cana Picada 138,89 1,01 25 - - 5636,25 0 5636,25 782,81
2 Agua de Embebicio 41,67 1,01 25 - - 50 0 50,00 2,08
3 Caldo 141,67 1,01 25 - - 2751 0 2751,00 389,73
4 Vapor de Escape Condensado 58,33 1,01 25 - - 50,00 0,00 50,00 2,92
5 Agua de Diluicdo 21,53 1,01 25 25 - - 50,00 0,00 1,08
6 Vapor Vegetal Condensado 31,53 1,01 25 - - 50,00 0,00 50,00 1,58
7 Etanol 5,49 1,01 25 - - 27217,00 0,00 27217,00 149,32
8 Vinhaga 85,38 1,01 25 - - 84,00 0,00 84,00 7,17
9 Aglcar 9,31 1,01 25 - - 17485,00 0,00 17485,00 162,71
10 Torta de Filtro 4,86 1,01 25 - - 162,00 0,00 162,00 0,79
11 Demais Residuos 5,67 1,01 25 - - 451,60 38,54 490,14 2,78
12 Bagaco para a Cogeracio 30,21 1,01 25 - - 10161,53 0,00 10161,53 306,98
13 Ar 119,81 1,01 25 - - 0,00 0,00 0,00 0,00
14 Liquido Comprimido 58,33 65 27,24 120,08 0,396 50,00 6,57 56,57 3,30
15 Vapor Superaquecido 58,33 65 480 3368,76 6,777 527,78 1352,76 1880,54 109,70
16 Vapor Superaquecido 58,33 20 333,23 3101,14 6,899 527,7777778 1048,7642 1576,541978 91,96
17 Vapor Superaquecido 27,7 20 333,23 3101,14 6,899 527,78 1048,76 1576,54 43,67
18 Vapor de Escape 27,7 2,5 172,32 2811,12 7,276 527,78 646,34 1174,12 32,52
19 Vapor Superaquecido 30,63 20 333,23 3101,14 6,899 527,78 1048,76 1576,54 48,29
20 Vapor de Escape 30,63 2,5 141,74 2747,06 7,127 527,78 626,71 1154,48 35,37
21 Bagaco para Estocagem 3,89 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 39,52
22 Bagaco Excedente 4,79 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 48,67
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ANEXO F — Dados para a Analise Exergética do Caso COG-AUT

Elemento Considerado Fluxo Massico Pressd = Temperatura ‘ Entalpia Entropia Exergia Quimica Exergia Fisica Exergia Especifica ‘ Exergia
(kg/s) o (bar) (°C) (kJ/kg) (kJ/kg.K) Especifica (kJ/kg) Especifica (kJ/kg) Total (kJ/kg) (MW)
1 Cana Picada 333,33 1,01 25 - - 5636,25 0 5636,25 1878,75
2 Agua de Embebigdo 100 1,01 25 - - 50 0 50,00 5,00
3 Caldo 340 1,01 25 - - 2751 0 2751,00 935,34
4 Vapor de Escape Condensado 127,00 1,01 25 - - 50 0 50,00 6,35
5 Agua de Diluicdo 95,72 1,01 25 - - 50 0 50,00 4,79
6 Etanol 23,70 1,01 25 - - 27217 0 27217,00 645,04
7 Vinhaca 381,67 1,01 25 - - 84 0 84,00 32,06
8 Torta de Filtro 11,67 1,01 25 - - 162 0 162,00 1,89
9 Demais Residuos 23,67 1,01 25 - - 451,6 38,54 490,14 11,60
10 Bagaco 84,00 1,01 25 - - 10161,53 0,00 10161,53 853,57
11 Palha 27,33 1,01 25 - - 17648,64 0,00 17648,64 482,40
12 Ar que Alimenta a Caldeira 514,46 1,01 25 - - 0,00 0,00 0,00 0,00
13 Vapor Superaquecido 292,56 100 530 3450,18 6,695 527,78 1458,63 1986,40 581,14
14 Vapor Saturado 25,59 3 137,23 2732,76 7,011 527,78 646,99 1174,77 30,06
15 Vapor de Escape 127 2,5 127,43 2704,67 7,048 527,78 607,87 1135,65 144,23
16 Vapor Saturado 139,97 0,1 45,83 2282,44 7,251 527,78 125,12 652,89 91,39
17 Liquido Comprimido 6053,55 2,5 36,49 153,0 0,525 50,00 1,06 51,06 309,11
18 Liquido Comprimido 6053,55 1,01 25,31 106,13 0,371 50,00 0,08 50,08 303,15
19 Liquido Comprimido 6053,55 2,5 25,38 106,58 0,372 50,00 0,23 50,23 304,07
20 Liquido Saturado 139,97 0,1 45,83 191,83 0,650 50,00 2,59 52,59 7,36
21 Liquido Comprimido 139,97 1,5 45,89 192,18 0,651 50,00 2,65 52,65 7,37
22 Liquido Comprimido 127 1,5 25,05 105,19 0,368 50,00 0,03 50,03 6,35
23 Liquido Comprimido 266,97 1,5 35,75 149,82 0,515 50,00 0,83 50,83 13,57
24 Liquido Saturado 292,56 1,5 101,37 424,89 1,322 50,00 35,30 85,30 24,95
25 Liquido Comprimido 292,56 100 105,43 449,29 1,360 50,00 48,37 98,37 28,78
26 Bagacgo para Estocagem 9,33 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 94,84
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Elemento Considerado Fluxo Mdssico | Pressdo Temperatura | Entalpia Entropia Exergia Quimica Exergia Fisica Exergia Especifica Exergia
(°C) (kJ/kg) (kJ/kg.K) Especifica (kJ/kg) Especifica (kJ/kg) Total (kJ/kg) (MW)
1 Cana Picada 333,33 1,01 25 - - 5636,25 0 5636,25 1878,75
2 Agua de Embebicao 100 1,01 25 - - 50 0 50,00 5,00
3 Caldo 340 1,01 25 - - 2751 0 2751,00 935,34
4 Vapor Vegetal Condensado 75,67 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 3,78
5 Vapor de Escape Condensado 140 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 7,00
6 Agua de Diluigao 51,67 1,01 25 - - 50,00 0,00 50,00 2,58
7 Etanol 13,17 1,01 25 - - 27217,00 0,00 27217,00 358,36
3 Vinhaga 204,90 1,01 25 - - 84,00 0,00 84,00 17,21
9 Agtcar 22,33 1,01 25 - - 17485,00 0,00 17485,00 390,50
10 Torta de Filtro 11,67 0 25 - - 162,00 0,00 162,00 1,89
11 Demais Residuos 13,60 1,01 25 - - 451,60 38,54 490,14 6,67
12 Bagaco 84,00 1,01 25 - - 10161,53 0,00 10161,53 853,57
13 Ar que Alimenta a Caldeira 514,46 1,01 25 - - 0,00 0,00 0,00 0,00
14 Palha 27,33 1,01 25 - - 17648,64 0,00 17648,64 482,40
15 Vapor Superaquecido 292,56 100 530 3450,18 6,695 527,78 1458,63 1986,40 581,14
16 Vapor Saturado 31,6 3 137,23 2732,76 7,011 527,78 646,99 1174,77 37,12
17 Vapor de Escape 140 2,5 127,43 2704,67 7,048 527,78 607,87 1135,65 158,99
18 Vapor Saturado 120,96 0,1 45,83 2282,44 7,251 527,78 125,12 652,89 78,97
19 Liquido Comprimido 5448,04 2,5 36,49 153,03 0,525 50,00 1,06 51,06 278,19
20 Liquido Comprimido 5448,04 1,01 25,31 106,13 0,371 50,00 0,08 50,08 272,82
21 Liquido Comprimido 5448,04 2,5 25,38 106,58 0,372 50,00 0,23 50,23 273,65
22 Liquido Saturado 120,96 0,1 45,83 191,83 0,65 50,00 2,59 52,59 6,36
23 Liquido Comprimido 120,96 1,5 45,89 192,18 0,651 50,00 2,65 52,65 6,37
24 Liquido Comprimido 140 1,5 25,05 105,19 0,368 50,00 0,03 50,03 7,00
25 Liquido Comprimido 260,96 1,5 34,7 145,43 0,501 50,00 0,62 50,62 13,21
26 Liquido Saturado 292,56 1,5 101,37 424,89 1,322 50,00 35,30 85,30 24,95
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Pontos Elemento Considerado

Fluxo Massico | Pressdo Temperatura | Entalpia Entropia Exergia Quimica Exergia Fisica Exergia Especifica ‘ Exergia

(kg/s) (bar) (°C) (kJ/kg) (kJ/kg.K) Especifica (kl/kg) Especifica (kJ/kg) Total (kJ/kg) (MW)
27 Liquido Comprimido 292,56 100 105,43 449,29 1,360 50,00 48,37 98,37 28,78

28 Bagago para Estocagem 9,33 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 94,84
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1 Cana Picada 333,33 1,01 25 - - 5636,25 0 5636,25 1878,75
2 Agua de Embebicio 100 1,01 25 - - 50 0 50,00 5,00
3 Caldo 340 1,01 25 - - 2751 0 2751,00 935,34
4 Vapor de Escape Condensado 88,50 1,01 25,00 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 4,43
5 Agua de Diluigdo 95,72 1,01 25 - - 50 0 50,00 4,79
6 Vapor de Escape Condensado 39,59 1,01 25,00 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 1,98
7 Etanol 23,70 1,01 25 - - 27217 0 27217,00 645,04
8 Vinhaga 381,67 1,01 25 - - 84 0 84,00 32,06
9 Torta de Filtro 11,67 1,01 25 - - 162 0 162,00 1,89
10 Demais Residuos 23,67 1,01 25 - - 451,6 38,54 490,14 11,60
11 Bagaco 41,94 1,01 25,00 - - 10161,53 0,00 10161,53 426,22
12 Ar que Alimenta a Caldeira 347,68 1,01 25,00 - - 0 0,00 0 0
13 Palha 27,33 1,01 25 - - 17648,64 0,00 17648,64 482,40
14 Vapor Superaquecido 203,80 100,00 530,00 3450,18 6,70 527,78 1458,63 1986,40 404,83
15 Vapor Superaquecido 1,09 4,80 180,00 2812,70 6,99 527,78 734,44 1262,22 1,38
16 Vapor Saturado 21,70 3,00 137,23 2732,76 7,01 527,78 646,99 1174,77 25,49
17 Vapor de Escape 87,41 2,50 127,43 2704,67 7,02 527,78 615,32 1143,10 99,92
18 Vapor Saturado 93,60 0,10 45,83 2282,44 7,20 527,78 139,43 667,20 62,45
19 Liquido Comprimido 4214,84 2,5 36,50 153,05 0,53 50,00 1,08 51,08 215,30
20 Liquido Comprimido 4214,84 1,01 25,31 106,13 0,37 50,00 0,08 50,08 211,07
21 Liquido Comprimido 4214,84 2,50 25,38 106,60 0,37 50,00 0,25 50,25 211,79
22 Liquido Saturado 93,60 0,10 45,83 191,83 0,65 50,00 2,59 52,59 4,92
23 Liquido Comprimido 93,60 1,50 45,91 192,18 0,65 50,00 2,65 52,65 4,93
24 Liquido Comprimido 88,50 1,50 25,05 105,18 0,37 50,00 0,02 50,02 4,43
25 Liquido Comprimido 182,10 1,50 35,75 149,84 0,52 50,00 0,85 50,85 9,26
26 Liquido Saturado 203,80 1,50 101,37 424,89 1,32 50,00 35,30 85,30 17,38
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27 Liquido Comprimido 203,80 100,00 105,43 449,29 1,36 50,00 48,37 98,37 20,05
28 Gases de Combustdo da Caldeira 414,26 1,01 226,85 - - 161,64 53,69 215,33 89,20
29 Bagaco (50% de Umidade) 41,94 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 426,22
30 Bagaco (10% de Umidade) 23,30 1,01 45 - - 18361,04 0 18361,04 427,86
31 Liquido Comprimido 2261,39 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 113,07
32 Liquido Comprimido 2261,39 2,5 25,38 106,60 0,37 50,00 0,25 50,25 113,63
33 Liquido Comprimido 2261,39 2,5 35,38 153,05 0,53 50,00 1,08 51,08 115,52
34 Ar 107,55 1,01 25 1,7 6,96 0 0,00 0 0
35 Oxigénio Liquido 10,91 1,5 -170 -169,5 5,4 124,06 126,65 250,71 2,73
36 Oxigénio para a Gaseificagdo 10,60 30 167,54 140,6 6,1 124,06 228,05 352,11 3,73
37 Nitrogénio para a Pirdlise 69,91 1,5 25 1,5 6,7 25,71 29,32 55,03 3,85
38 Oleo Pirolitico 15,15 1,01 25 - - 18686,04 0,00 18686,04 283,03
39 Gas Pobre 25,73 30 1350 - - 8734,47 1754,52 10488,99 269,92
40 Liquido Comprimido 16,90 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 0,85
41 Liquido Comprimido 16,90 85 27,93 124,8 0,405 50,00 8,61 58,61 0,99
42 Vapor Saturado 16,90 85 299,23 2752,47 5,714 527,78 1053,40 1581,18 26,72
43 Gas Pobre 25,73 30 40 31,87 - 8734,47 354,11 9088,58 233,89
14 CO, Capturado 6,88 30 40 -17,6 4,210 451,59 186,12 637,71 4,39
45 Gas Pobre 18,85 30 40 35,87 - 11796,30 413,57 12209,87 230,16
46 Ar 213,51 1,01 25 1,7 6,96 0,00 0,00 0,00 0,00
47 Gases de Escape da Turbina 232,36 1,01 560 590,25 - 37,85 264,25 302,09 70,19
48 Liquido Comprimido 22,69 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 1,13
49 Liquido Comprimido 22,69 85 27,93 124,8 0,405 50,00 8,61 58,61 1,33
50 Vapor Superaquecido 39,59 85 480 3343,1 6,627 527,78 1371,82 1899,60 75,21
51 Gases de Escape da Turbina 232,36 1,01 180 191,64 - 37,85 32,44 70,29 16,33
52 Gases que Saem do Secador 414,26 1,01 110 446,49 - 101,97 11,34 113,31 46,94
53 Vapor de Escape 39,59 2,5 127,43 2716,4 7,052 527,78 618,41 1146,19 45,38
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ANEXO | — Dados para a Analise Exergética do Caso BIGCC-PIR (ANEX)

Fluxo

Elemento Considerado Massico Pressao Temperatura Entalpia Entropia Exergia Quimica Exergia Fisica Exergia Especifica Exergia
(ke/s) (bar) (°C) (kJ/kg) (ki/kg.K)  Especifica (ki/kg)  Especifica (k//kg) Total (ki/kg) (MW)
1 Cana Picada 333,33 1,01 25 - - 5636,25 0 5636,25 1878,75
2 Agua de Embebigio 100 1,01 25 - - 50 0 50,00 5,00
3 Caldo 340 1,01 25 - - 2751 0 2751,00 935,34
4 Vapor Vegetal Condensado 75,67 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 3,78
5 Vapor de Escape Condensado 101,50 1,01 25 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 5,08
6 Agua de Diluigdio 51,67 1,01 25 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 2,58
7 Vapor de Escape Condensado 39,59 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 1,98
3 Etanol 13,17 1,01 25 - - 27217,00 0,00 27217,00 358,36
9 Vinhaca 204,90 1,01 25 - - 84,00 0,00 84,00 17,21
10 Aglcar 22,33 1,01 25 - - 17485,00 0,00 17485,00 390,50
11 Torta de Filtro 11,67 0 25 - - 162,00 0,00 162,00 1,89
12 Demais Residuos 13,60 1,01 25 - - 451,60 38,54 490,14 6,67
13 Bagaco 41,94 1,01 25,00 - - 10161,53 0,00 10161,53 426,22
14 Ar que Alimenta a Caldeira 347,68 1,01 25,00 - - 0,00 0,00 0,00 0,00
15 Palha 27,33 1,01 25 - - 17648,64 0,00 17648,64 482,40
16 Vapor Superaquecido 203,80 100,00 530,00 3450,18 6,70 527,78 1458,63 1986,40 404,83
17 Vapor Superaquecido 1,09 4,80 180,00 2812,70 6,99 527,78 734,44 1262,22 1,38
18 Vapor Saturado 22,15 3,00 137,23 2732,76 7,01 527,78 646,99 1174,77 26,02
19 Vapor de Escape 100,41 2,50 127,43 2704,67 7,02 527,78 615,32 1143,10 114,78
20 Vapor Saturado 80,15 0,10 45,83 2282,44 7,20 527,78 139,43 667,20 53,48
21 Liquido Comprimido 3609,32 2,50 36,50 153,05 0,53 50,00 1,08 51,08 184,37
22 Liquido Comprimido 3609,32 1,01 25,31 106,13 0,37 50,00 0,08 50,08 180,75
23 Liquido Comprimido 3609,32 2,5 25,38 106,60 0,37 50,00 0,25 50,25 181,37
24 Liquido Saturado 80,15 0,10 45,83 191,83 0,65 50,00 2,59 52,59 4,22
25 Liquido Comprimido 80,15 1,50 45,91 192,18 0,65 50,00 2,65 52,65 4,22




Elemento Considerado

Fluxo
Madssico
(kg/s)

Pressdo
(bar)

Temperatura
(°C)

Entalpia
(k)/kg)

Entropia
(kJ/kg.K)

Exergia Quimica
Especifica (kJ/kg)

Exergia Fisica
Especifica (kJ/kg)

Exergia Especifica
Total (kJ/kg)
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Exergia
(MW)

26 Liquido Comprimido 101,50 1,50 25,05 105,18 0,37 50,00 0,02 50,02 5,08
27 Liquido Comprimido 181,65 1,50 34,23 143,49 0,49 50,00 0,76 50,76 9,22
28 Liquido Saturado 203,80 1,50 101,37 424,89 1,32 50,00 35,30 85,30 17,38
29 Liquido Comprimido 203,80 100,00 105,43 449,29 1,36 50,00 48,37 98,37 20,05
30 Gases de Combustdo da Caldeira 414,26 1,01 226,85 - - 161,64 53,69 215,33 89,20
31 Bagaco (50% de Umidade) 41,94 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 426,22
32 Bagaco (10% de Umidade) 23,30 1,01 45 - - 18361,04 0 18361,04 427,86
33 Liquido Comprimido 2261,39 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 113,07
34 Liquido Comprimido 2261,39 2,5 25,38 106,60 0,37 50,00 0,25 50,25 113,63
35 Liquido Comprimido 2261,39 2,5 35,38 153,05 0,53 50,00 1,08 51,08 115,52
36 Ar 107,55 1,01 25 1,7 6,96 0,00 0,00 0,00 0,00
37 Oxigénio Liquido 10,91 15 -170 -169,5 5,4 124,06 126,65 250,71 2,73
38 Oxigénio para a Gaseificagdo 10,60 30 167,5412 140,6 6,1 124,06 228,05 352,11 3,73
39 Nitrogénio para a Pirdlise 69,91 1,5 25 1,5 6,7 25,71 29,32 55,03 3,85
40 Oleo Pirolitico 15,15 1,01 25 - - 18686,04 0,00 18686,04 283,03
41 Gas Pobre 25,73 30 1350 - - 8734,47 1754,52 10488,99 269,92
42 Liquido Comprimido 16,90 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 0,85
43 Liquido Comprimido 16,90 85 27,93 124,8 0,405 50,00 8,61 58,61 0,99
44 Vapor Saturado 16,90 85 299,23 2752,47 5,714 527,78 1053,40 1581,18 26,72
45 Gas Pobre 25,73 30 40 31,87 - 8734,47 354,11 9088,58 233,89
46 CO; Capturado 6,88 30 40 -17,6 4,210 451,59 186,12 637,71 4,39
47 Gas Pobre 18,85 30 40 35,87 - 11796,30 413,57 12209,87 230,16
48 Ar 213,51 1,01 25 1,7 6,96 0,00 0,00 0,00 0,00
49 Gases de Escape da Turbina 232,36 1,01 560 590,25 - 37,85 264,25 302,09 70,19
50 Liquido Comprimido 22,69 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 1,13
51 Liquido Comprimido 22,69 85 27,93 124,8 0,405 50,00 8,61 58,61 1,33
52 Vapor Superaquecido 39,59 85 480 3343,1 6,627 527,78 1371,82 1899,60 75,21




Elemento Considerado

Fluxo
Madssico
(kg/s)

Pressao
(bar)

Temperatura
(°C)

Entalpia
(k/kg)

Entropia
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Exergia Quimica
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Exergia
(MW)

53 Gases de Escape da Turbina 232,36 1,01 180 191,64 - 37,85 32,44 70,29 16,33
54 Gases que Saem do Secador 414,26 1,01 110 446,49 - 101,97 11,34 113,31 46,94
55 Vapor de Escape 39,59 2,5 127,43 2716,4 7,052 527,78 618,41 1146,19 45,38
56 Bagaco para Estocagem 9,33 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 94,84




ANEXO J - Dados para a Analise Exergética do Caso BIGCC-TOR (AUT)
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Fluxo

Ponto Elemento Considerado Missico Pressao Temperatura Entalpia Entropia Exergia Quimica Exergia Fisica Exergia Especifica Exergia
(ke/s) (bar) (°C) (kJ/kg) (kJ/kg.K) Especifica (kJ/kg) Especifica (kJ/kg) Total (ki/kg) (MW)
1 Cana Picada 333,33 1,01 25 - - 5636,25 0 5636,25 1878,75
2 Agua de Embebigdo 100 1,01 25 - - 50 0 50,00 5,00
3 Caldo 340 1,01 25 - - 2751 2751,00 935,34
4 Vapor de Escape Condensado 88,18 1,01 25,00 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 4,41
5 Agua de Diluigdo 95,72 1,01 25 - - 50 0 50,00 4,79
6 Vapor de Escape Condensado 38,82 1,01 25,00 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 1,94
7 Etanol 23,70 1,01 25 - - 27217 0 27217,00 645,04
8 Vinhaga 381,67 1,01 25 - - 84 0 84,00 32,06
9 Torta de Filtro 11,67 1,01 25 - - 162 0 162,00 1,89
10 Demais Residuos 23,67 1,01 25 - - 451,6 38,54 490,14 11,60
11 Bagaco 41,94 1,01 25,00 - - 10161,53 0,00 10161,53 426,22
12 Ar que Alimenta a Caldeira 347,68 1,01 25,00 - - 0,00 0,00 0,00 0,00
13 Palha 27,33 1,01 25 - - 17648,64 0,00 17648,64 482,40
14 Vapor Superaquecido 203,80 100,00 530,00 3450,18 6,70 527,78 1458,63 1986,40 404,83
15 Vapor Superaquecido 0,65 4,80 180,00 2812,70 6,99 527,78 734,44 1262,22 0,82
16 Vapor Saturado 21,71 3,00 137,23 2732,76 7,01 527,78 646,99 1174,77 25,50
17 Vapor de Escape 88,18 2,50 127,43 2714,97 7,05 527,78 618,17 1145,95 101,05
18 Vapor Saturado 93,26 0,10 45,83 2295,71 7,25 527,78 138,39 666,16 62,13
19 Liquido Comprimido 4200,27 2,5 36,50 153,05 0,53 50,00 1,08 51,08 214,52
20 Liquido Comprimido 4200,27 1,01 25,31 106,13 0,37 50,00 0,08 50,08 210,34
21 Liquido Comprimido 4200,27 2,50 25,38 106,60 0,37 50,00 0,25 50,25 211,06
22 Liquido Saturado 93,26 0,10 45,83 191,83 0,65 50,00 2,59 52,59 4,90
23 Liquido Comprimido 93,26 1,50 45,89 192,18 0,65 50,00 2,65 52,65 4,91
24 Liquido Comprimido 88,83 1,50 25,06 105,16 0,37 50,00 0,00 50,00 4,44
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rorto | Slmertocomsdo | Misko | "o | T | G | Ehons | Semaouria | Setarie | bomatesdia | S
25 Liquido Comprimido 182,09 1,50 37,06 155,28 0,53 50,00 0,93 50,93 9,27
26 Liquido Saturado 203,80 1,50 101,37 424,89 1,32 50,00 35,30 85,30 17,38
27 Liquido Comprimido 203,80 100,00 105,43 449,29 1,36 50,00 48,37 98,37 20,05
28 Gases de Combustdo da Caldeira 414,26 1,01 226,85 - - 161,64 53,69 215,33 89,20
29 Bagaco (50% de Umidade) 41,94 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 426,22
30 Bagacgo (20% de Umidade) 26,22 1,01 45 - - 18361,04 0 18361,04 427,86
31 Ar 107,55 1,01 25 1,7 6,96 0,00 0,00 0,00 0,00
32 Oxigénio para a Gaseificagdo 10,57 30,00 167,54 140,60 6,10 124,06 228,05 352,11 3,72
33 Bagaco Torrefado 15,10 1,01 25 - - 22989,31 0,00 22989,31 347,22
34 Gas Pobre 24,84 30,00 1350 - - 9335,09 1718,70 11053,79 274,54
35 Liquido Comprimido 14,58 1,01 25,00 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 0,73
36 Liquido Comprimido 14,58 85,00 27,93 124,78 0,41 50,00 8,59 58,59 0,85
37 Vapor Saturado 14,58 85,00 299,23 2752,47 5,71 527,78 1053,40 1581,18 23,05
38 Gas Pobre 24,84 30,00 40,00 27,83 - 9335,09 354,40 9689,49 240,66
39 CO, Capturado 4,09 30,00 40,00 -17,60 4,21 451,59 186,12 637,71 2,61
40 Gas Pobre 20,75 30,00 40,00 27,83 - 11109,19 386,58 11495,76 238,48
41 Ar 222,63 1,01 25 1,7 6,96 0,00 0,00 0,00 0,00
42 Gases de Escape da Turbina 243,38 1,01 560,00 588,36 - 35,78 263,38 299,15 72,81
43 Liquido Comprimido 24,24 1,01 25,00 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 1,21
44 Liquido Comprimido 24,24 85,00 27,93 124,78 0,41 50,00 8,59 58,59 1,42
45 Vapor Superaquecido 38,82 85 480,00 3343,10 6,63 527,78 1371,82 1899,60 73,74
46 Gases de Escape da Turbina 243,38 1,01 180,00 169,84 - 35,78 32,35 68,13 16,58
a7 Gases que Saem do Secador 414,26 1,01 110 446,49 - 101,97 11,34 113,31 46,94
48 Vapor de Escape 38,82 2,5 127,43 2716,40 7,05 527,78 618,41 1146,19 44,49




ANEXO K - Dados para a Analise Exergética do Caso BIGCC-TOR (ANEX)

262

Pontos Elemento Considerado MF;LSJ;ZO Pressdo | Temperatura | Entalpia | Entropia | Exergia Quimica Exergia Fisica Exergia Especifica | Exergia
(ke/s) (bar) (°C) (kJ/kg) | (ki/kg.K) | Especifica (ki/kg) | Especifica (kJ/kg) Total (ki/kg) (MW)
1 Cana Picada 333,33 1,01 25 - - 5636,25 0 5636,25 1878,75
2 Agua de Embebicdo 100 1,01 25 - - 50 0 50,00 5,00
3 Caldo 340 1,01 25 - - 2751 0 2751,00 935,34
4 Vapor Vegetal Condensado 75,67 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 3,78
5 Vapor de Escape Condensado 101,18 1,01 25 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 5,06
6 Agua de Diluigdo 51,67 1,01 25 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 2,58
7 Vapor de Escape Condensado 38,82 1,01 25 104,86 0,367 50,00 0,00 50,00 1,98
8 Etanol 13,17 1,01 25 - - 27217,00 0,00 27217,00 358,36
9 Vinhaga 204,90 1,01 25 - - 84,00 0,00 84,00 17,21
10 Acucar 22,33 1,01 25 - - 17485,00 0,00 17485,00 390,50
9 Torta de Filtro 11,67 0 25 - - 162,00 0,00 162,00 1,89
10 Demais Residuos 13,60 1,01 25 - - 451,60 38,54 490,14 6,67
11 Bagaco 41,94 1,01 25,00 - - 10161,53 0,00 10161,53 426,22
12 Ar que Alimenta a Caldeira 347,68 1,01 25,00 - - 0,00 0,00 0,00 0,00
13 Palha 27,33 1,01 25 - - 17648,64 0,00 17648,64 482,40
14 Vapor Superaquecido 203,80 | 100,00 530,00 3450,18 6,70 527,78 1458,63 1986,40 404,83
15 Vapor Superaquecido 0,65 4,80 180,00 2812,70 6,99 527,78 734,44 1262,22 0,82
16 Vapor Saturado 22,16 3,00 137,23 2732,76 7,01 527,78 646,99 1174,77 26,03
17 Vapor de Escape 101,18 2,50 127,43 2714,97 7,05 527,78 618,17 1145,95 115,95
18 Vapor Saturado 79,81 0,10 45,83 2295,71 7,25 527,78 138,39 666,16 53,17
19 Liquido Comprimido 3593,95 2,5 36,50 153,05 0,53 50,00 1,08 51,08 183,55
20 Liquido Comprimido 3593,95 1,01 25,31 106,13 0,37 50,00 0,08 50,08 179,98
21 Liquido Comprimido 3593,95 2,50 25,38 106,60 0,37 50,00 0,25 50,25 180,59
22 Liquido Saturado 79,81 0,10 45,83 191,83 0,65 50,00 2,59 52,59 4,20
23 Liquido Comprimido 79,81 1,50 45,89 192,18 0,65 50,00 2,65 52,65 4,20
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Fluxo ~ . . . i — . aF .
pors | e Contgrst || "o | TR | S| Chin | Sortecu | St | S | oy
24 Liquido Comprimido 101,83 1,50 25,06 105,16 0,37 50,00 0,00 50,00 5,09
25 Liquido Comprimido 181,64 1,50 35,55 148,97 0,51 50,00 0,38 50,88 9,24
26 Liquido Saturado 203,80 1,50 101,37 424,89 1,32 50,00 35,30 85,30 17,38
27 Liquido Comprimido 203,80 | 100,00 105,43 449,29 1,36 50,00 48,37 98,37 20,05
28 Gases de Combustdo da Caldeira | 414,26 1,01 226,85 - - 161,64 53,69 215,33 89,20
29 Bagaco (50% de Umidade) 41,94 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 426,22
30 Bagago (20% de Umidade) 26,22 1,01 45 - - 18361,04 0 18361,04 427,86
31 Ar 107,55 1,01 25 1,7 6,96 0,00 0,00 0,00 0,00
32 Oxigénio para a Gaseificagdo 10,57 30,00 167,54 140,60 6,10 124,06 228,05 352,11 3,72
33 Bagaco Torrefado 15,10 1,01 25 - - 22989,31 0,00 22989,31 347,22
34 Gas Pobre 24,84 30,00 1350 - - 9335,09 1718,70 11053,79 274,54
35 Liquido Comprimido 14,58 1,01 25,00 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 0,73
36 Liquido Comprimido 14,58 85,00 27,93 124,78 0,41 50,00 8,59 58,59 0,85
37 Vapor Saturado 14,58 85,00 299,23 2752,47 5,71 527,78 1053,40 1581,18 23,05
38 Gas Pobre 24,84 30,00 40,00 27,83 - 9335,09 354,40 9689,49 240,66
39 CO2 Capturado 4,09 30,00 40,00 -17,60 4,21 451,59 186,12 637,71 2,61
40 Gas Pobre 20,75 30,00 40,00 27,83 - 11109,19 386,58 11495,76 238,48
41 Ar 222,63 1,01 25 1,7 6,96 0,00 0,00 0,00 0,00
42 Gases de Escape da Turbina 243,38 1,01 560,00 588,36 - 35,78 263,38 299,15 72,81
43 Liquido Comprimido 24,24 1,01 25,00 104,86 0,37 50,00 0,00 50,00 1,21
44 Liquido Comprimido 24,24 85,00 27,93 124,78 0,41 50,00 8,59 58,59 1,42
45 Vapor Superaquecido 38,82 85 480,00 3343,10 6,63 527,78 1371,82 1899,60 73,74
46 Gases de Escape da Turbina 243,38 1,01 180,00 169,84 - 35,78 32,35 68,13 16,58
47 Gases que Saem do Secador 414,26 1,01 110 446,49 - 101,97 11,34 113,31 46,94
48 Vapor de Escape 38,82 2,5 127,43 2716,40 7,05 527,78 618,41 1146,19 44,49
49 Bagaco para Estocagem 9,33 1,01 25 - - 10161,53 0 10161,53 94,84
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