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RESUMO

Uma das principais induastrias do Brasil ¢ a industria sucroalcooleira, que tem grande
potencial para crescer ao longo dos anos. Nesta industria, ha varios subprodutos e residuos
gerados que atualmente ndo sdo amplamente utilizados, como o bagaco da cana, a palha de
cana, o COy produzido na fermentacdo e a vinhaca. Ao longo do tempo, o uso destes
subprodutos, especialmente o bagaco de cana e a vinhaga, tem sido objeto de estudo para
produzir diferentes produtos, como etanol de segunda geracdo, outros biocombustiveis e
energia elétrica. Outro produto potencial que pode ser feito em uma refinaria de cana ¢ o gés de
sintese, uma mistura de monoxido de carbono e hidrogénio, utilizado para sintese de
combustiveis, como o metanol. O gas de sintese pode ser produzido diretamente ou
indiretamente. Uma rota indireta de produgao de gés de sintese na usina sucroalcooleira seria a
captura de dioxido de carbono apds a fermentagdo e a produgdo de hidrogénio através da
eletrolise da 4gua usando a energia excedente da planta, que ¢ gerada pela queima do bagago.
Estes gases reagiriam em um reator para formar o gas de sintese, sendo este processo uma parte
do conceito conhecido como Power-to-Liquids (PtL). J4 a forma direta seria a partir da
gaseificagdo do bagaco de cana, que ¢ um processo termoquimico que converte materiais ricos
em carbono em uma mistura gasosa, sendo uma parte do conceito Biomass-to-Liquids (BtL).
Este estudo comparou a rota com o conceito BtL e o conceito PtL, porém apenas até a producao
do gas de sintese, um produto intermediario para a produgdo de hidrocarbonetos liquidos. A
comparacdo foi baseada em quatro critérios principais: 1) rendimento de cada rota usando uma
base de calculo comum, 2) estimativa de capital (CAPEX) para construir uma planta acoplada
a uma usina de etanol média do Brasil, 3) estimativa de custo operacional anual (OPEX) para
encontrar o custo de producdo e 4) maturidade tecnoldgica de cada rota. Para realizar este
estudo, a literatura foi consultada para definir o limite de bateria de cada rota (todas as operagdes
unitarias envolvidas), para consultar os valores de equipamentos e utilidades e para calcular a
demanda energética envolvida em cada rota. No final do estudo, foi encontrado que em uma
usina sucroalcooleira média do Brasil, com processamento de 3,5 milhdes de toneladas de cana
por ano, seria possivel construir uma planta acoplada que produz cerca de 6,36 t/h de gés de
sintese pela rota da gaseificagcdo (BtL) ou uma que produz cerca de 2,52 t/h deste mesmo gas,
utilizando a eletricidade e o diéxido de carbono da fermentacao (PtL). Além disso, foi
encontrado que o custo minimo do produto para a rota com conceito BtL ¢ de 60% do valor
encontrado pela rota com conceito PtL, mas o CAPEX para a rota PtL ¢ menor que para a rota

Btl, devido a uma producao menor de gas de sintese.



ABSTRACT

One of Brazil's main industries is the sugarcane industry, which has great potential for
growth over the years. In this industry, there are several byproducts and wastes generated that
are currently not widely used, such as sugarcane bagasse, sugarcane straw, CO; produced in
fermentation, and vinasse. Over time, the use of these byproducts, especially sugarcane bagasse
and vinasse, has been studied to produce different products such as second-generation ethanol,
other biofuels, and electricity. Another potential product that can be made in a sugarcane
refinery is syngas, a mixture of carbon monoxide and hydrogen used for fuel synthesis, such as
methanol. Syngas can be produced directly or indirectly. An indirect route to the production of
syngas in the sugarcane industry would be the capture of carbon dioxide after fermentation and
the production of hydrogen through water electrolysis using excess plant energy generated by
bagasse burning. These gases would react in a reactor to form syngas, which is part of the
concept known as Power-to-Liquids (PtL). The direct route would be from the gasification of
sugarcane bagasse, a thermochemical process that converts carbon-rich materials into a gaseous
mixture, which is part of the concept Biomass-to-Liquids (BtL). This study compared the BtL
and PtL concepts but only up to the production of syngas, an intermediate product for the
production of liquid hydrocarbons. The comparison was based on four main criteria: 1) yield
of each route using a common calculation base, 2) capital expenditure (CAPEX) estimate to
build a plant coupled to a medium-sized ethanol plant in Brazil, 3) annual operating cost
estimate (OPEX) to find the production cost, and 4) technological maturity of each route. To
conduct this study, literature was consulted to define the battery limit of each route (all unit
operations involved), to consult equipment and utilities values, and to calculate the energy
demand involved in each route. At the end of the study, it was found that in a medium-sized
sugarcane plant in Brazil, processing 3.5 million tons of sugarcane per year, it would be possible
to build a coupled plant that produces about 6.36 t/h of syngas by the gasification route (BtL)
or one that produces about 2.52 t/h of the same gas, using electricity and carbon dioxide from
fermentation (PtL). Additionally, it was found that the minimum cost of the product for the BtL
concept route is 60% of the value found by the PtL concept route, but the CAPEX for the Pt

route is lower than for the BtL route, due to a lower production of syngas.
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1. INTRODUCAO

Atualmente, as usinas sucroalcooleiras produzem trés principais produtos: etanol,
acucar e energia elétrica. Esta Ultima ¢ gerada pela queima do bagaco em um processo
conhecido como cogeracdo de energia. Diversos estudos estao sendo realizados com o objetivo
de transformar essas usinas em biorrefinarias, com o intuito de produzir outros produtos a partir
dos residuos atualmente produzidos. Como, por exemplo, o bagaco de cana, palha de cana, CO>
(didxido de carbono) e vinhaca. Um dos possiveis produtos dessas biorrefinarias seria o gas de
sintese (Syngas);

O gés de sintese ¢ uma mistura gasosa composta principalmente por hidrogénio e
monoxido de carbono, com pequenas quantidades de didxido de carbono, metano e vapor
d'agua. Esse gas tem varios usos na industria, como geracdo de energia, fabricagdo de ago e
ferro, producao de gas natural sintético e produgdo de produtos quimicos, petroquimicos e
combustiveis, como metanol, dimetil éter e acetato de metila. A Figura 1 ilustra os principais

usos do gés de sintese (MOULIJN; MAKKEE; VAN DIEPEN, 2013).

Figura 1: Possiveis produtos para o Gas de Sintese

Gas de Sintese
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Fonte: Proprio Autor

Hidrogénio

Atualmente este gas ¢ feito a partir de matéria prima nao renovavel, principalmente, o
gas natural. Além dessa matéria prima, o gas de sintese também pode ser obtido a partir de
carvao mineral, linhita, petroleo ou coque de petroleo. Como o gés de sintese ¢ uma mistura
entre gases, a composicao dele ¢ varidvel. A defini¢do desta composi¢do ¢ feita a partir do

12



produto que ¢ desejado, ou seja, para a producdo de metanol a propor¢ao entre CO e Ho ¢
diferente do que a proporg¢ao para obter outros combustiveis (PROQR, 2021).

A produgdo de gas de sintese a partir de materiais renovaveis pode ser realizada de duas
formas: diretamente, quando se obtém os dois produtos principais (CO e H;) de forma
simultanea, para depois realizar uma purificagdo e adequacao de proporcao ou indiretamente,
quando se produz os dois produtos de forma separada e depois ¢ feito uma mistura de acordo
com a propor¢ao desejada (PROQR, 2021).

A produgdo de gés de sintese a partir de residuos tém sido objeto de estudo em todo
mundo, podendo ser feito por exemplo, a partir de residuos da agroindustria, industria
siderurgica, industria de cimento, industria de papel e celulose e at¢ mesmo de residuos
organicos urbanos (PROQR, 2021). No Brasil, uma das principais agroindustrias sao as usinas
sucroalcooleiras. Estas plantas, possuem como principais residuos: o gas carbonico, que ¢
gerado na queima do bagaco de cana e na fermentacdo, o proprio bagago de cana, a palha de
cana e a vinhaga, um subproduto da destilagao do vinho (produto da fermentagdo) como mostra
a Figura 2. O principal residuo ja reaproveitado nas usinas, ¢ o bagago de cana, uma vez que
ele ¢ queimado em caldeiras para a producao de vapor e por consequéncia cogeracao de energia.
O bagaco de cana e a vinhaga ja sdo objetos de estudos para a producdo de outros produtos,
como por exemplo, o etanol, sendo que ja existem algumas usinas capazes de produzir este
etanol conhecido como “etanol de segunda geragdo”. Porém, outros produtos, que podem ser
feitos, a partir dos residuos desta industria mostrado na Figura 2, como gas de sintese, ainda

estdo em fase de estudos.

Figura 2: Esquema de Produ¢do em uma usina sucroalcooleira
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Fonte: Proprio Autor

13



A partir da Figura 2, pode-se observar, que alguns residuos nao sdo utilizados pela
industria de etanol e acucar, podendo assim serem utilizados para a producdo de outros
produtos. O bagaco de cana, ainda que seja usado para cogeragao de energia, pode ser utilizado
também como matéria prima para outros produtos como, etanol de segunda geragdo e gas de
sintese. Ja o CO», que atualmente ndo ¢ utilizado, pode ser reaproveitado para a produgdo de
outros produtos como o metanol e o gas de sintese.

Desta forma, este estudo tem como objetivo comparar duas possiveis rotas para
obtenc¢do do gas de sintese, uma da forma direta, através da gaseificacdo de biomassa em um
processo popularmente conhecido como Biomass-to-Liquids (BtL). A outra rota trata-se da
forma indireta, através da mistura e reagdo entre o dioxido de carbono proveniente da
fermentagao com o hidrogénio produzido através da eletrolise feita com a energia excedente de
uma usina sucroalcooleira, sendo esse processo conhecido como Power-to-Liquids. Esta
comparacdo se dard em quatro quesitos principais, sendo eles: Rendimento de cada rota,
Estimativa de Investimento de Capital (CAPEX), Estimativa de Custo Operacional (OPEX) e

Amadurecimento Tecnologico (TRL).
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 Cenario Sucroalcooleiro no Brasil

O Brasil atualmente € o segundo maior produtor de etanol do mundo, ficando atras apenas
dos Estados Unidos, que possui aproximadamente 54,4% da producdo mundial. Enquanto isso
o Brasil possui aproximadamente 29,6% (VIDAL, 2021), como mostra a Tabela 1. Porém a
matéria prima principal para o etanol no Brasil ¢ a cana-de-agucar, e a dos Estados Unidos ¢ o
milho. J& quando se fala de agtcar, o Brasil ¢ o maior produtor mundial desta comodity com

cerca de 23% da produgio, sendo seguido por India e China (BRASIL: ... 2022).

Tabela 1: Produ¢cao Mundial de Etanol

Pais Percentual de Produciao
Estados Unidos 54,4%

Brasil 29,6%

Unido Europeia 4,7%

China 3,4%

india 1,8%

Canada 1,8%

Outros: 7%

Fonte: VIDAL, 2021

O Brasil conta atualmente com uma capacidade instalada de 244,95 milhdes de litros didrios
de etanol hidratado, ou seja, aquele etanol que possui cerca de 6,2% a 7,5%, em massa de agua.
J& para etanol anidro, aquele que possui de 0% a 0,4% de 4gua em massa, o Brasil tem uma
capacidade de 131,57 milhdes de litros de etanol anidro, totalizando 376,52 milhdes de litros
de Etanol. Este nimero ¢ distribuido nas 356 usinas de biocombustiveis autorizadas na ANP
(Agéncia Nacional do Petrdleo, Gas Natural e Biocombustiveis). Segundo a ANP, esta
capacidade ird a aumentar para 390,63 milhdes de litros diarias considerando as novas usinas
que estao em construcao (ANP... 2022). Cabe ressaltar que no Brasil, o etanol ¢ produzido tanto
a partir da cana de agucar como a partir do milho. Segundo a Unido Nacional do Etanol de
Milho (UNEM), das 356 usinas de etanol atuais, apenas 7 sdo com o uso do milho como matéria
prima, e apenas 10 utilizam tanto a cana como o milho. Dessa forma, observa-se que a grande
maioria das usinas de etanol do Brasil sdo provenientes da cana de a¢icar como matéria prima
(A EXPANSAO... 2022).

Considerando a produ¢do de etanol a partir da cana, os principais produtos obtidos sdo o
etanol anidro, além do hidratado e alcoois especiais. Porém além desses produtos as usinas
brasileiras também realizam a chamada cogeracao de energia. Segundo a Agéncia Nacional de

15



Energia Elétrica (ANEEL) a defini¢do de cogeragdo ¢ “processo operado numa instalagao
especifica, para fins da produ¢do combinada das utilidades do calor e energia mecanica,
geralmente convertida total ou parcialmente em energia elétrica, a partir da energia
disponibilizada por uma fonte primaria”. A cogeragao feita pelas usinas sucroalcooleiras se da
pela queima do bagago de cana de agucar, um dos residuos existentes nas plantas, geralmente
com 50 % de umidade. Atualmente as plantas do Brasil, realizam também a venda de energia
elétrica excedente. Segundo um levantamento da Unido da Industria de Cana-de-Agucar
(UNICA), em 2021, a produgdo de energia elétrica proveniente da queima de biomassa,
representa um total de 4% da energia elétrica produzida no pais. Fica atras entdo, apenas das
hidroelétricas (59%), Eolicas (12%) e termoelétricas a gas (11%). Cabe-se ressaltar, que a
queima do bagago de cana representa 79% do tipo “queima de biomassa”, que representa 4%
do total. Dessa forma, como a produgao de energia elétrica a partir de biomassa foi de 25,4 mil
GWh, a producao a partir da queima de bagago de cana representa em torno de 20 mil GWh
(UNICA, 2022).

Segundo a Empresa de Pesquisa Energética (EPE), das 356 usinas de acticar e etanol em
operacdo em 2021, cerca de 220 comercializaram eletricidade (60% do total de usinas). Mais
de 130 usinas ndo ofertaram excedentes de energia elétrica para a rede (aproximadamente 40%
do total em 2021), o que mostra um grande potencial a expandir a gera¢do de energia para a
rede (GERACAO... 2022).

Segundo o Laboratorio Nacional de Biorrenovaveis (LNBR), uma tonelada de cana de
acucar, gera como residuo, aproximadamente, 276 kg de bagaco de cana com 50 % de umidade
que pode ser utilizado para geragdo de eletricidade (BIOMASSA... 2022). Além disso a
UNICA, anualmente traz, a média de quanto litros de etanol, gera uma tonelada de cana, uma
vez que diversas industrias produzem tanto etanol como agtcar. Na safra de 2021/22, se
produziu 46 litros de etanol para 1 tonelada de cana, embora seja sabido que uma tonelada desse
material, em uma destilaria de etanol, gera aproximadamente 85 litros deste combustivel.
Segundo a UNICA, na safra de 21/22, foram processadas cerca de 523,11 milhdes de toneladas
de cana-de-agucar, o que leva a aproximadamente a 130 milhdes de tonelada de bagaco de cana
gerados. Isto mostra o grande potencial que a biomassa tem para ser utilizado para a produgao

de outros produtos além da cogeracdo de energia (SAFRA... 2022).
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2.2 Biorrefinarias

De acordo com a Agéncia Internacional de Energia, biorrefinarias sdo industrias que
combinam equipamentos € processos para converter biomassa (como, por exemplo, bagaco de
cana) em combustiveis, eletricidade, calor e derivados refinados (IEA Bioenergy, 2009). O
processamento sustentdvel da biomassa pode resultar em uma variedade de bioprodutos, como
mostram as Figuras 3 e 4. A biomassa, segundo o Centro Nacional de Referéncia em Biomassa
(CENBIO), pode ser definida como " recurso renovavel oriundo de matéria organica (de origem
animal ou vegetal) que pode ser utilizado para producdo de energia." (CONCEITUANDO...
2022). No processo de biorrefino, a biomassa ¢ obtida a partir de diversos setores da sociedade,
como lavouras, industrias e esgotos, ¢ ¢ utilizada como matéria-prima do processo
(MARCONDES, 2019). A Figura 3 ilustra um esquema de como pode funcionar uma

biorrefinaria.

Figura 3: Esquematico de uma Biorrefinaria
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Fonte: Marcondes (2019), usada sob licenga Creative Commons CC-BY-NC-ND

As biorrefinarias sdo consideradas uma das principais possibilidades de producao de
bioprodutos no mundo. Atualmente, a rota de produgao predominante na usina sucroalcooleira,
¢ conhecida como "primeira geracao", que envolve a producao de etanol a partir da fermentagdo

do caldo da cana. No entanto, ja existem algumas plantas que produzem o chamado "etanol de
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segunda geracdo", produzido a partir do bagaco da cana-de-agucar. Muitos estudos apontam
que a implementagdo dessas plantas de etanol de segunda geracdo deve ser feita de forma
integrada com as de primeira geragao, com o objetivo de reduzir custos e formar uma
biorrefinaria. Além do etanol de segunda geracao, diversos outros produtos podem ser obtidos
a partir do bagaco de cana, tanto pela rota bioquimica como pela rota termoquimica, sendo que
a Figura 4 ilustra exemplos de possiveis rotas que podem ser construidas em torno de uma

planta de etanol de primeira geragdo para formac¢ao de uma biorrefinaria (SANTUCCI, 2018).

Figura 4: Possiveis rotas dentro de uma biorrefinaria da cana-de-agucar usando biomassa.
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Além da rota termoquimica e bioquimica para obtengdo de novos bioprodutos a partir
de residuos da usina sucroalcooleira, em um processo conhecido como Biomass-to-Liquids

(BtL), uma alternativa para uma biorrefinaria, seria a utilizacdo da energia, cogerada pela
18



queima do bagaco para a produgdo de biocombustiveis, sendo este processo conhecido como
Power-to-Liquids (PtL). O principio desde conceito se da pela utilizagdo do CO», pela captura
de COz, seja do ar, de uma fonte concentrada ou até mesmo gases de combustao e pela utilizagdo
hidrogénio produzido através da eletrolise, para a sintese de outros combustiveis, como

metanol, gasolina, diesel (HOLST et al., 2021).

2.3 Bagaco de Cana

Dentro de uma Biorrefinaria, acoplada a uma usina sucroalcooleira, diversas matérias
primas podem ser utilizadas, como por exemplo, bagago de cana, palha de cana, dioxido de
carbono e vinhaga (residuo da fermentacdo). Atualmente o bagago de cana ¢ a matéria prima
mais utilizada para a produgao de outros produtos, como a cogeracao de energia elétrica e etanol
de segunda geracao. Porém, além destes produtos, alternativas sao possiveis, como por exemplo
as rotas termoquimicas € as rotas bioquimicas para a producao de outros produtos como mostra
a Figura 4.

O bagago de cana ¢ uma fonte rica em carboidratos e pode ser utilizada para diversos fins,
como geragao de energia e producao de insumos quimicos. Sua composi¢ao organica, coOmo
celulose, hemicelulose e lignina, e sua composi¢ao elementar, como C, H, O, N, S, Cl e cinzas,
sdo determinantes para seu uso em rotas térmicas (ALVES, 2020). Sobre a composicao
organica, a celulose possui ligacdes de hidrogénio entre as hidroxilas, o que a torna resistente.
As hemiceluloses cobrem a celulose e formam o chamado dominio celulose-hemicelulose da
parede celular e a lignina, que por sua vez, dificulta o acesso de reagentes e catalisadores a
celulose, sendo assim, ¢ necessario um tratamento prévio para sua remog¢ao. A composi¢cao
quimica da biomassa lignocelulosica geralmente contém 35-50% de celulose, 20-35% de
hemicelulose, 10-25% de lignina e uma pequena quantidade de cinzas e extrativos (TORRES,
2018).

Ja quando se fala de composicdao elementar do bagaco de cana, segundo Schmitt et al.
(2020), o bagaco de cana seco (2,8% de dgua) é composto por 47,4% de C, 6,14% de H, 0,28%
de N, 0,1% de S, 46,18% de O e aproximadamente 6,75% de cinzas.

19



2.4 Gas de Sintese

O Gas de Sintese ¢ uma mistura gasosa formada por basicamente CO e H», além de
compostos indesejados como CO>, H O e CH4, que permanecem no gias em pequenas
quantidades. Seu uso se da para diversas finalidades, como por exemplo geracao de energia,
fabricagdo de ferro e aco, producdo de gas natural sintético, petroquimicos além de quimicos
de grande valor como metanol e éter dimetilico (DME). O géas de sintese pode ser produzido a
partir de uma variedade de matérias-primas, desde gas natural até carvdo. A escolha de uma
determinada matéria-prima depende do custo, disponibilidade ¢ do uso posterior do gas
(MOULIJN; MAKKEE; VAN DIEPEN, 2013). O gas de sintese atualmente ¢ produzido
comercialmente por um dos trés processos, que sdo distinguidos com base na matéria-prima

usada:

» reforma a vapor de gas natural ou hidrocarbonetos leves, opcionalmente na presenga de

oxigénio ou didxido de carbono;
» oxidagao parcial de hidrocarbonetos (pesados) com vapor e oxigénio;
» oxidac¢ao parcial de carvao (gaseificagdo) com vapor e oxigénio.

A maioria do gas de sintese, atualmente, ¢ produzida hoje pela reforma a vapor de gas
natural ou hidrocarbonetos leves até a nafta. Para matérias-primas leves, a oxidacao parcial
geralmente ndo ¢ uma op¢do economicamente viavel, devido aos altos custos. No entanto, os
processos de oxidacdo parcial sdo empregados onde as matérias-primas adequadas para a
reforma a vapor ndo estdo disponiveis, em situacdes em que as matérias-primas pesadas tém
um baixo custo ou a necessidade de um gas de sintese com alto teor de monodxido de carbono.
Por fim, a gaseificacdo de carvao ¢ uma importante fonte de produtos quimicos via producao
de gas de sintese em paises com recursos abundantes de carvdo, como Africa do Sul, China,
[ndia e Estados Unidos. A Figura 5 mostra um esquemético das formas atuais de producio de

gas de sintese.
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Figura 5: Fluxo de processos de obtencdo de gas de sintese atualmente
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Fonte: Adaptado de Moulijn; Makkee; Van Diepen, (2013)

As principais matérias primas, como falado anteriormente, sdo de origem fossil, porém com
a mudanga da matriz energética e buscas por solugdes sustentaveis, estuda-se a produgdo de gas
de sintese a partir de recursos renovaveis, como biomassas lignoceluldsicas, como por exemplo,

bagaco de cana, palha de cana e outros residuos agricolas.

O gas de sintese, por se tratar de uma mistura entre dois gases, pode ter diversas
composig¢des, sendo que a proporcao exata do gas de sintese, depende basicamente do produto
a ser sintetizado (PROQR, 2021). A Tabela 2, mostra a razao entre H> e CO necessaria para

alguns exemplos de produtos, em mols.

Tabela 2: Razao de H2/CO de acordo com o produto

Produto Razao H2/CO (em mols)

Metanol 2
Amonia o0
Eter Dimetilico (DME) 1

Gés Natural Sintético (GNS) 1,5-3
Combustiveis Fischer-Tropsch (FT) 2
Hidrogénio 0

Alcoois 1-1,5

Fonte: PROQR, 2021

Por se tratar de uma mistura de dois gases, ele pode ser obtido diretamente ou indiretamente.
O método direto se da pela formagao dos dois gases de forma simultanea e o indireto se da pela

juncao posterior dos gases em sua forma pura. Quando se obtém o gas de sintese em sua forma
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direta, muitas vezes se obtém impurezas, como: metano (CHs) e Didxido de Carbono (CO>) e
¢ necessario realizar etapas posteriores para limpeza e remog¢ao de grande parte das impurezas

e condicionamento do gas, para que ele atinja a propor¢ao desejada.

Um exemplo de rota direta para a producgdo do gés de sintese, ¢ a gaseificagdo da biomassa,
nestes processos, ¢ possivel obter uma mistura gasosa, que pode posteriormente ser modificada
para ajustar a razao entre os componentes. O conceito de utilizar a biomassa para a producao
desse gas e posteriormente para a producdo de combustiveis, ¢ chamada de “Biomass-to-
Liquids” (BtL), sendo que a gaseificacdo ¢ apenas uma das possibilidades. Ja a produgdo
indireta de gas de sintese, que pode ser realizada, por exemplo ao misturar o gas hidrogénio ao
monoxido de Carbono (PROQR, 2021), faz parte do conceito “Power-to-Liquids” (PtL), onde
se utiliza a eletricidade limpa obtida por, por exemplo, placas solares, energia eoélica, e
biomassa, para produzir hidrogénio. Este hidrogénio, ¢ posteriormente juntado, com o COz,
proveniente de captura ou de fontes concentradas da industria, como por exemplo, processos
em que ocorre fermentacao, para assim passar em um reator que converta o CO2 em CO e formar
o0 gas de sintese e posteriormente servir como matéria prima para outros combustiveis (FASIHI;

BOGDANOV; BREYER, 2016).
2.5 Gaseificacao

A gaseificag@o ¢ um processo termoquimico que tem como objetivo converter um material,
composto basicamente por carbono, seja ele solido ou liquido, em uma mistura gasosa
composto majoritariamente por CO e H,. Além da gaseificagdo, os outros processos
termoquimicos existentes sao: combustao, liquefagdo, torrefagdo e pirolise, sendo que os dois
ultimos podem ser utilizados como pré-tratamento da biomassa para a gaseificacdo, para uma

melhor homogeneizacao e facilitagdo do transporte (BASU, 2013).

Neste processo um agente de gaseificagdo, normalmente ar ou oxigénio, entra em contato
com o material em altas temperaturas e assim ¢ formado uma nova mistura de gas. Esta
gaseificagdo pode ser feita com qualquer material que contenha carbono. Como, por exemplo,
carvao, alcatrao, cinzas e materiais renovaveis (como a biomassa), sendo o bagaco de cana uma
otima op¢do. Essa mistura resultante da gaseificacdo ¢ o chamado gés de sintese, que como foi
mostrado ao longo da introducao, tem diversos usos. Um resumo da gaseificacdo ¢ mostrado na

Figura 6.
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Figura 6: Esquematico do processo de gaseificacdo
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Fonte: Alves (2020), usada sob licenga Creative Commons CC-BY-NC-ND

A conversao da matéria-prima em gas através da gaseificacao pode ser separada em quatro
etapas principais. A primeira etapa ¢ a secagem, que tem como objetivo remover a umidade
presente no material. Em seguida, ocorre a pirdlise, que ¢ a decomposi¢do térmica do material
seco em fragdes solidas, volateis e gases, incluindo compostos leves como Ha, CO, CO> e
hidrocarbonetos de baixa massa molecular como CHa4. Na terceira etapa, ocorre a oxidagao, em
que o oxigénio reage com o material e os produtos da pirdlise para gerar CO/CO; e H>O. Por
fim, a etapa endotérmica envolve reagdes como Boudouard, Hidrogaseificacdo e Water-Gas-
Shift (ALVES, 2020).

Uma etapa essencial, que deve acontecer antes do processo de gaseificagao da biomassa ¢
o pré-tratamento da biomassa. Ele pode ser feito de diversas maneiras, como por exemplo
torrefacdo (para a producdo de carvao), pirdlise rapida (para a producdo de um bio-6leo) e
densificagdo, como a peletizagdo (para a producdo de um material homogéneo e compacto). E
importante ressaltar que em todas estes tipos de pré-processamento de biomassa, ¢ necessario
realizar a secagem, a moagem e o peneiramento do material, visto que a existéncia de dgua
atrapalha no processo de gaseificacio (ANUKAM et al., 2016).

A gaseificagdo pode ocorrer em trés tipos principais de gaseificadores: leito mével ou leito
fixo, leito fluidizado e fluxo arrastado, sendo que em escala comercial para materiais nao
renovaveis, o mais utilizado ¢ o de fluxo de arraste (ALVES, 2020).

A gaseificagdo em leito movel ou fixo, pode ser dividia em updraft (contracorrente) e
downdraft (cocorrente), e consiste basicamente em um leito que escoa em contra ou cocorrente

com os agentes de gaseificacdo. O tipo mais comum de gaseificador de leito fixo ¢ o
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contracorrente, em que o material sdlido ¢ alimentado pelo topo e o agente gaseificador (ar ou
oxigénio) ¢ introduzido pela parte inferior, desta forma o sélido € convertido em gés na medida

em que ele percorre o reator. A Figura 7 mostra um esquema deste tipo de gaseificador.

Figura 7: Gaseificador Contracorrente
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No gaseificador de leito fluidizado, ndo existe zonas em que a temperatura ¢ diferente
como no de leito fixo, assim este tipo de gaseificador ¢ isotérmico. Ele pode ser dividido em
dois tipos diferentes: reator de leito borbulhante e de leito circulante. Neste tipo de equipamento
o tamanho das particulas sd3o um fator limitante, uma vez que podem ser arrastadas do

equipamento. A Figura 8 mostra um esquematico deste tipo de gaseificador.
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Figura 8: Gaseificador de Leito Fluidizado
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Por fim a gaseificacdo em fluxo de arraste, necessita de reatores em que a operacao
ocorre em temperaturas elevadas até superiores ao ponto de fusdo das cinzas. Este tipo de
gaseificador requer que as particulas sejam muito finas, ou até mesmo liquido, ja que o tempo

de residéncia ¢ baixo. A Figura 9 mostra um esquematico deste tipo de gaseificador.

Figura 9: Gaseificador de Fluxo de Arraste
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Dentro dos Gaseificadores, ocorrem diversas reacdes quimicas simultaneamente. Este
processo, dependendo do tipo de reator, ocorrem entre 600°C até cerca de 1200°C, sendo que
nessa faixa de temperatura as limitagdes energéticas impostas pelas cinéticas das reagdes sao
rompidas e as reagdes ocorrem. As principais reacdes que ocorrem na gaseificagdo sao

mostradas na Tabela 3 (MUH; TABET; AMARA, 2021; ALVES, 2020).

Tabela 3: Principais Reagdes no Processo de Gaseificacdo

Nome da Reacio Reacio Entalpia de Reacio
(kJ/mol)
Combustao total do C+0;— CO; -393
carbono
Combustao Parcial do 2C+ 0, — 2C0 -221
carbono
Combustao do CO 2C0 + 0, — 2C0> -283
Combustao do H2 2H> + 02— 2H,0 242
Boudouard C+C0O,+2C0 +173
Gaseificacdo a vapor C+ H,0 < CO+H> +131
Water gas shift CO + H20 & CO2+ H2 +41
Reforma a vapor do CHs++ H20 & CO + 3H:2 +206
Metano
Metanacao CO2+ 4H2 & CH4++ 2H20 -165

Um dos materiais que podem ser utilizados na gaseificacdo ¢ o bagago de cana, uma
biomassa lignoceluldsica, como mostrado no item 2.3. A composi¢ao do bagaco ¢ essencial
para a producdo do gias de sintese, porque dependendo da razdo entre celulose e
hemicelulose/lignina, maior ou menor sera o rendimento do gas, ja4 que a lignina esta

relacionada a formagdo de residuos na gaseificagao.
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Outro ponto essencial para a gaseificagdo ¢ o agente de gaseificacdo, que pode ser ar,
oxigénio ou vapor de dgua. A escolha do agente gaseificador se da pela qualidade e composi¢ao
do gés de sintese resultante. Quando se utiliza oxigénio puro como agente gaseificador, o gas
de sintese resultante ¢ um gas com alto teor de hidrogénio e de mondxido de carbono e baixo
teor de alcatrdo e de nitrogénio, quando se comparado aos outros agentes (SIDEK; SAMAD;

SALEH, 2020).

2.5.1 Caracteristicas do Gaseificador de Fluxo Arrastado

Os gaseificadores de fluxo arrastado sdo um tipo de sistema de gasificagdo que utilizam
altas temperaturas (normalmente entre 1100 e 1500 °C) e tempos de residéncia curtos para
converter matérias-primas em um gas de sintese relativamente limpo, livre de alcatrao. Esses
sistemas sdo caracterizados por particulas de combustivel pequenas (normalmente menores que
100 mm) ou até mesmo liquido, como por exemplo o bio-6leo formado através da pirdlise
rapida da biomassa, que sdo inseridas junto com a corrente de gas oxigénio puro no

gaseificador, que opera sob alta pressao (até 80 bar).

Os gaseificadores de fluxo arrastado sdo conhecidos por sua alta capacidade e conversdo
rapida de alimentagdo, com reagdes de gaseificacdo ocorrendo a uma taxa alta, permitindo altas
eficiéncias de conversao de carbono na faixa de 98-99,5%. No entanto, o curto tempo de
residéncia do gaseificador, as altas temperaturas e as altas pressdes, aumentam a taxa de

desgaste e diminuem a vida util dos componentes do gaseificador (BASU, 2013).

Os gaseificadores de fluxo arrastado atualmente sdo amplamente utilizados para a
gasificagdo em larga escala de carvao, coque de petrdleo e residuos de refinarias. No entanto,
eles ndo sdo ainda utilizados em escala comercial para biomassa, devido ao alto teor de umidade
e dificuldade do pré-tratamento. Dessa forma uma alternativa para utilizar este tipo de
gaseificador utilizando a biomassa, seria a realizagdo de uma pir6lise rapida para a geragao de

um bio-oleo.

2.5.2 Piroélise rapida como pré-tratamento para gaseificacido

No Processo de Pirdlise Répida acontece incialmente o aquecimento da biomassa,
através de uma fonte de calor, sendo que normalmente se utiliza areia quente. No reator de

pirolise, na auséncia de oxigénio e uma temperatura de aproximadamente 500°C, com a mistura
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da biomassa e da areia, ¢ produzido um gas que posteriormente ¢ condensado em curtos tempos
de residéncia. Na pirolise rapida, acontece a producdo de trés produtos principais: Os residuos
solidos, os condensados e os gases ndo condessaveis. Os Residuos solidos € os condensados
sdao misturados a fim de se formar uma suspensao e a fim de nao se perder nenhum material
nesta primeira etapa. J& os gases ndo condensaveis, sao utilizados para fornecer o aquecimento

para o proprio processo de pirdlise rapida.

A vantagem de se realizar o processo de pirdlise rapida ¢ a producdo de uma mistura
energeticamente densa, que pode ser mais facilmente transportada para outros locais quando se
comparada a biomassa seca. Com isto, € possivel a producao descentralizada, ou seja, o local
da planta de pirolise ndo precisa ser o mesmo da planta de gaseificacdo e ndo precisa ser o
mesmo do local que gera esta biomassa. Outro ponto importante, ¢ a homogeneizagdo da
biomassa, ou seja, quando se produz um bio-6leo se tem um composto definido (DAHMEN;

SAUER, 2021).

2.6 Producao de Gas Carbonico

Durante a producao de etanol, um dos principais subprodutos € o didoxido de carbono. Os
principais pontos onde ele ¢ produzido sdo: na fermentagao do caldo e na queima do bagacgo de
cana nas caldeiras (PROQR, 2021). Na fermentagdo o caldo de cana ¢ misturado com um
fermento com leveduras (Saccharomyces cerevisia) e esse microrganismo se alimenta do agticar
presente no caldo. Desta reacdo, a glicose ¢ quebrada e assim sdo produzidos o etanol e o gés
carbonico. Esse processo de fermentacao, além do didxido de carbono puro, gera um produto
chamado vinho fermentado, que possui leveduras, actcar e cerca de 10% de etanol. Este
produto para chegar no etanol passa por mais duas etapas: a destilagao e desidratacao.

Outro ponto de produg¢ado de didxido de carbono na planta ¢ durante a cogeracao de energia,
a partir da combustiao completa do bagaco de cana. Neste ponto, o gas residual gerado a partir
desta queima, contém outros gases além do dioxido de carbono, ou seja, ndo € o gas em sua
forma pura, como acontece no outro ponto citado, na fermentagao.

Cabe destacar a grande quantidade de dioxido de carbono produzida durante a fermentacao
(1 1 de etanol esta associado com a geracao de cerca de 425 1 de CO., na temperatura e pressao
do processo). Atualmente, o CO> gerado nas dornas de fermentagdao ¢ descartado sem ser

utilizado pelas destilarias. Assim, as usinas possuem a disposi¢cdo durante o periodo de
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processamento da cana um grande volume de dioxido de carbono que pode ser utilizado para
as mais diversas finalidades (SONEGO, 2016).

Outro ponto em que se pode conseguir o didéxido de carbono na produgao de etanol ¢ na
queima do bagaco. O sistema de producao de energia elétrica queima uma mistura de bagago
com palha, em caldeiras com a finalidade de gerar vapor que movimenta turbinas e assim
gerando eletricidade. Com a queima sdo liberados gases, entre eles o didxido de carbono (CO2).
Estima-se que para cada MW de energia obtida através do sistema de cogeragdo sao emitidos

0,268 toneladas de CO, (SCHWERZ; TURDERA, 2014).

2.7 Producao de Gas Hidrogénio

Nos dias atuais, a reducdao do uso dos combustiveis fosseis tem sido muito estudada,
principalmente por conta da necessidade de reducao de gases do efeito estufa. Um dos possiveis
substitutos aos combustiveis fosseis ¢ o gas hidrogénio, visto que ele ¢ considerado um dos
melhores vetores de energia e tem enorme potencial para concepcdo e producdo de
combustiveis no futuro. Entretanto, uma das principais dificuldades, além do processo produgao
¢ o que se diz a toda infraestrutura envolvida, como seu armazenamento e transporte. Por este
motivo, combustiveis sintéticos, gerados a partir do gas de sintese sdo possiveis alternativas
para o uso do hidrogénio em larga escala.

O gas hidrogénio pode ser obtido de diversas formas, como por exemplo: gas natural,
biomassa, eletrélise da 4gua e dentro da industria clorossoda. A Figura 10, mostra a distribui¢ao
das fontes de producdo de hidrogénio atualmente. Pode-se observar que as principais fontes,

sdo as nao renovaveis, como gas natural e carvao.

Figura 10: Produgdo de Hidrogénio no Mundo
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Fonte: Adaptado de LNG .... (2019)
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O gas hidrogénio pode ser classificado em verde, azul e cinza, que sdo nomenclaturas dadas
a partir da forma de produgao do gas. O hidrogénio verde ¢ aquele em que o gas ¢ obtido a partir
de um processo em que nao haja emissao de carbono, como por exemplo a eletrélise da agua
utilizando uma fonte renovavel. O hidrogénio azul, ¢ aquele que ¢ obtido a partir de fontes nao
renovaveis, como combustiveis fosseis, porém hé a captura e armazenamento deste gas. Por
ultimo o hidrogénio cinza ¢ aquele que ¢ obtido a partir da queima de combustiveis fosseis,
principalmente gés natural, em um processo chamado de reforma a vapor do gas natural
(DIFERENCA... 2023).

Dentro da usina sucroalcooleira, além dos produtos principais que sdo etanol e agucar,
também existe a producdo de energia elétrica a partir da queima do bagago de cana, em um
processo chamado de cogeracdao. Neste processo o bagaco de cana ¢ queimado em fornalhas
para gerar energia térmica em forma de vapor e energia elétrica, que ocorre da seguinte forma:
o vapor gerado, gira uma turbina, que por sua vez produz energia elétrica. No Brasil em 2021,
segundo a UNICA, 220 usinas de etanol/agticar, comercializaram energia elétrica excedente a
partir da cogeragdao com a queima do bagaco, num total de 20 TWh, sendo que mais de 130
usinas produziram energia elétrica, porém nao comercializaram (UNICA, 2022). No Brasil a
usina que mais fornece energia ao SIN (Sistema Interligado Nacional) ¢ a CerradinhoBio, usina
localizada no Estado de Goids, que na safra de 2020/21, produziu cerca de 470 GWh de energia
elétrica, com um processamento de 5 milhdes de toneladas anuais de cana de aglicar para a
producdo de aproximadamente 442 milhdes de litros de etanol hidratado proveniente da cana.
A cogeracdo de energia a partir da queima de bagago de cana, ¢ considerada uma energia
renovavel, embora tenha a emissdo de gas carbonico, assim pode-se concluir que a producao de
hidrogénio a partir da eletrdlise considerando a cogeragdo, ¢ sustentavel e verde.

A producao de hidrogénio verde ¢ feita comumente a partir da eletrolise da agua, neste
processo, ocorre a decomposicao da agua (H20) em oxigénio (O2) e hidrogénio (H») por conta
da passagem de corrente elétrica pela dgua. Neste processo basicamente a fonte de energia ¢
conectada em dois eletrodos, normalmente de platina ou iridium e colocado dentro da dgua. O
hidrogénio sera formado no catodo, ou seja, onde a corrente € inserida e o oxigénio sera formado
no anodo, considerando que idealmente a cada mol de oxigénio formado sera formado 2 mols

de hidrogénio. A Figura 11 mostra um esquematico da eletrolise.
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Figura 11: Eletrolise da Agua
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Fonte: Gomes (2022), usada sob licenga Creative Commons CC—BY—NC—SA 4.0

A eletrolise da dgua pura requer um excesso de energia para que seja possivel superar a
barreira de ativagdo, porém para evitar isto sdo utilizados eletrolitos como sais, 4cidos ou bases,
dessa forma os eletrolisadores sdo classificados de acordo com o tipo de eletrolito, como por
exemplo: eletrolisadores alcalinos, eletrolisadores de membranas de troca de proétons e
eletrolisadores de 6xidos solidos.

Os eletrolisadores alcalinos sdo baseados uma solugao de eletrélito liquido, como hidroxido
de potassio ou hidroxido de sédio e uma temperatura de operacao que varia entre 60°C e 100°.
Neste tipo de eletrolisador o dnodo e o catodo, sdo imersos no eletrdlito liquido, que € uma
solucdo basica. E sdo separados por um diafragma a prova de gés no qual ocorre a passagem

de ions hidroxido. A Figura 12, mostra um esquema do funcionamento de um eletrolisador

alcalino (SOUTO; NOGUEIRA, 2022).
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Figura 12: Funcionamento de um eletrolisador alcalino
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Fonte: Souto e Nogueira, 2022, usada sob licenga Creative Commons CC BY-NC-SA 4.0

Os eletrolisadores do tipo Membrana trocador de Protons (PEM), possuem um eletrolito
solido, que ¢ uma membrana polimérica. Neste tipo de eletrolisador, a 4gua ¢ alimentada no
anodo e os cations de hidrogénio sdo transportados através da membrana polimérica, para que
no catodo sejam recombinados para a geracdo do gas hidrogénio. A Figura 13 mostra o

Funcionamento de um eletrolisador do tipo PEM (VIDAS; CASTRO, 2021).

Figura 13: Funcionamento de um eletrolisador do tipo PEM
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Fonte: Vidas e Castro (2021), usada sob licenga Creative Commons CC-BY
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Em escala comercial os tipos de eletrolisadores mais utilizados s@o os alcalinos, sendo
que a empresa com maior fornecimento desses equipamentos ¢ a ThyssenKrupp Nucera, que
por sua vez utiliza este tipo de eletrolisador. A empresa ¢ a lider mundial em producao de
hidrogénio verde com mais de 600 projetos que totalizam 10GW de capacidade instalada em
eletrolisadores pelo mundo (EPBR, 2022). No Brasil a ThyssenKrupp em conjunto com a
Unigel estd desenvolvendo a primeira fabrica de hidrogénio verde do Brasil no polo de
Camagari na Bahia, que deve entrar em operacao no final de 2023 e quando estiver concluida
serda uma das maiores do mundo. Além da Unigel, diversas empresas brasileiras, principalmente
da indutstria da cloro-soda, estdo realizando projetos e investimentos para a producdo de
hidrogénio verde no Brasil, como por exemplo a Unipar.

Segundo a fabricante ThyssenKrupp, cada eletrolisador alcalino tem uma poténcia de
20MW, produz cerca de 4000 Nm?3/h, consome 1L de 4gua por Nm? e produz um gés hidrogénio
de 300mbar de pressao e 99,9% puro (HYDROGEN... 2020).

O géas hidrogénio quando combinado com monoxido de carbono, forma-se o gas de
sintese. Porém o gés em maior abundancia ¢ o didxido de carbono, que também pode ser
utilizado para formar o gas de sintese. Para transformar o CO2 em mondxido de carbono, ¢

preciso utilizar uma molécula de Hz, em um processo chamado reverse Water-gas-shift.

2.8 Reverse Water-Gas-Shift

A reagdo de reverse Water-Gas-Shift ¢ um processo no qual o CO> ¢ convertido em CO
através da adicao de hidrogénio. Essa reacdo ¢ endotérmica e libera 41,2 kJ/mol. O reator rWGS
utiliza um modelo de minimizacao de energia de Gibbs e de queimador adiabatico para alcangar
essa reacao. Segundo o artigo de Zang et al. (2021) o reator deve operar em cerca de 600°C e
24,5 bar, para que assim a reacao de formacao de monoxido de carbono seja favorecida. Além
disso, neste tipo de reator ¢ necessario usar um catalisador para aumentar a eficiéncia, conforme
Konig et al. (2015). Segundo Fasihi, Bogdanov e Breyer (2016), as altas temperaturas deste
reator fazem com que seja necessario o uso de energia externa para o aquecimento. Apos a
reagdo de rWGS, ¢ necessario remover a agua formada, para isso se utiliza um tanque flash,
como mostra o artigo de Zang et al. (2021). A Figura 14 mostra um esquematico simplificado

da reacao de rWGS.
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Figura 14: Esquematico da reacdo de rWGS
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3. MATERIAIS E METODOS

3.1 Definicao de Premissas

Neste estudo, para avaliar, a possibilidade de producao de gés de sintese em uma usina
sucroalcooleira se considerou algumas premissas, para as duas possiveis rotas para obten¢ao do
gas de sintese, ou seja, aquela a partir da gaseificacao do bagago de cana (BtL) e aquela a partir
da utilizag¢ao da energia da cogeragdo para a produgao de H» através da eletrolise e da utilizagado
do CO; da fermentagao (PtL).

As premissas estabelecidas foram:

e Uma tonelada de cana produz 276 kg de bagaco de cana com 50% de umidade
(BIOMASSA... 2022);

e Apenas o bagaco de cana foi considerado como possivel fonte de energia para a
eletrolise ou para a gaseificagdo, ndo sendo assim consideradas outras biomassas
(palha de cana ou outros residuos);

e Uma tonelada de cana moida ¢ capaz de gerar 70 kwh pelo processo de cogeragao,
sendo que 30 kwh sdo utilizados para o proprio funcionamento da planta (VIANA,

2011);
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e Considerou-se uma planta com producao exclusiva de etanol hidratado, com 92,5 %
de etanol em massa e uma densidade de 811 g/l e com capacidade de 81,75 | por
tonelada de cana moida (CONTROLE... 2012; CERRADINHOBIO, 2022);

e Considerou-se a hipdtese de uma planta de gis de sintese acoplada em usina
sucroalcooleira com um processamento anual de 3,5 milhdes de toneladas de cana

por ano para a estimativa de custo de capital (CAPEX) e de custo operacional

(OPEX).

3.2 Definicao dos Processos

3.2.1 Biomass-to-Liquids

Neste processo de transformar o bagaco de cana em gas de sintese, diversas etapas devem
ser realizadas, e diversas hipoteses devem ser assumidas. O processo escolhido para gaseificar
o bagaco de cana foi baseado no processo Biolig® desenvolvido pelo Karlsruhe Institute of
Technology (KIT) que se baseia em transformar qualquer biomassa em uma pasta (mistura entre
0leo e residuos), através da pir6lise rapida, antes da gaseificagdo em um gaseificador de fluxo
arrastado.

O processo pode ser dividido em quatro etapas:

e Pré-tratamento do bagaco da cana;

e Pirolise Rapida;

e Gaseificacao;

e Limpeza e Condicionamento do Gés de Sintese.

Na primeira etapa, a de pré-tratamento do bagago de cana, ocorre a homogeneizagao de toda
a biomassa. No pré-tratamento, o bagago de cana necessita de trés passos principais, moagem,
peneiramento e secagem, para que apos estas etapas o bagacgo de cana esteja com caracteristicas
homogeéneas, particulas menores que 3 mm e que ele esteja com um teor de umidade baixo.
Para a pir6lise rapida ¢ necessario que o bagago esteja no maximo a 10% de umidade, para
evitar agua no 6leo formado no processo de pirolise rapida, ja que isso interferiria no poder
calorifico deste oleo (SILVA, 2013). No processo escolhido, considerou-se que o bagaco de
cana seria secado de 50% a 2,8% como mostra o artigo de Schmitt et al. (2020).

Na etapa de pirdlise rapida, inicialmente o bagaco de cana ¢ misturado com um material

condutor de calor, baseado no processo Biolig® em que foi escolhido a areia, sendo que a
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quantidade de areia ¢ de cerca de 10 a 20 vezes a de biomassa. A areia antes de ser misturada
com o bagacgo ¢ esquentada através do proprio gas gerado posteriormente na pirdlise. Apds a
mistura, ambos sao levados ao reator de pirélise do tipo “Twin-Screw” (Parafuso-Duplo), onde
em um ambiente que hd auséncia de oxigénio e cerca de 500°C, ¢ formado rapidamente, em
curto tempos de residéncia, um gas que € posteriormente tratado. A primeira etapa de limpeza
¢ um ciclone que separa particulas sélidas do gés. Estas particulas sélidas, s3o consideradas
cinzas e elas ndo sdo descartadas. Apds este primeiro ciclone, o gas ¢ condensado em cerca de
90°C, formando o primeiro condensado, que ¢ um condensado organico rico. Apds este
primeiro condensador, ¢ feita a condensacdo do gés restante, onde ¢ formado um condensado
aquoso. Todo gas que sai da pirdlise como incondensavel € posteriormente queimado e utilizado
no proprio processo de pirdlise. Ja os residuos solidos e os condensados sao misturados com a
finalidade de produzir uma pasta (NIEBEL et al., 2021).

Ap6s a produgdo da pasta, ou seja, a mistura entre os condensados e os residuos sélidos,
acontece de fato a gaseificagdo. A corrente de pasta ¢ alimentada no topo do gaseificador de
fluxo arrastado junto com a corrente do agente gaseificador de forma cocorrente, no caso gas
oxigénio puro, em uma temperatura de 1200°C e uma pressao de até 80 bar, uma vez que as
altas temperaturas garantem quase completa conversao de carbono, como mostra o item 2.5.1.
O gaseificador ¢ cercado por uma parede de membrana resfriada por dgua, na qual ¢ formada
uma camada protetora, evitando possiveis processos de erosdo e corrosdo. Pelo fundo do
gaseificador, todo material residual ¢ descartado, em forma de escoria. Ja o gés de sintese, que
sai do gaseificador, ¢ um gis em que contém diversas impurezas além do hidrogénio e
monoxido de carbono. Desta forma, necessita-se de um processo de limpeza e de
condicionamento do gas, para limpar e ajustar a proporcao entre os gases (DAHMEN; SAUER,
2021).

A limpeza e condicionamento do gas de sintese obtido ¢ realizado com alta temperatura e
alta pressao ap0s a gaseificagdo, uma vez que isso ajuda a evitar perdas de calor e a necessidade
de instalacdo de um compressor de gés de sintese para a eventual sintese de combustiveis.. Na
etapa de limpeza do gas sdo removidas impurezas que podem prejudicar os catalisadores
durante a sintese de combustivel que serdo utilizados posteriormente. Algumas dessas
impurezas sdo: sais alcalinos, HCI, H»S, COS, CS,, NH; e HCN. Para isso sdo usados filtros,
torres de absorcao e reatores cataliticos. Este processo de limpeza ¢ comercialmente conhecido,
como por exemplo o produzido pela empresa Rectisol. Além do processo de limpeza, €

necessario realizar o processo de condicionamento, onde a propor¢dao entre H, e CO sao

36



ajustadas, para isso € necessario um processo chamado de Water Gas Shift (WGS), onde parte
do CO ¢ transformado em COy, através da injecdo de dgua e assim ¢ produzido mais H». Este
processo acontece pois o processo de remogao de CO,, € muito mais conhecido e utilizado
comercialmente, do que a remog¢ao de CO (DAHMEN et al.,2012). Neste estudo a propor¢ao
considerada para o gas de sintese produto foi de 2 mols de hidrogénio para 1 mol de mondxido
de carbono, uma vez que os principais combustiveis, como metanol e combustiveis FT,
necessitam desta propor¢do. A Figura 15 mostra um esquema simplificado do processo

escolhido para este estudo, os fluxogramas mais detalhados se encontram no Anexo A.

Figura 15: Esquema simplificado do processo com conceito BtL
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3.2.2 Power-to-Liquids

Neste processo de utilizar a energia elétrica gerada no processo de cogeracdo para a
producdo de hidrogénio através da eletrolise da dgua e utilizar o dioxido de carbono produzido
no processo de fermentagao, sao necessarias algumas etapas:

e Captura do CO» da fermentacdo;
e Producao de hidrogénio no processo de eletrolise;
e Reagdo de “Reverse Water Gas Shif” para a producgdo do gés de sintese;
Em usinas sucroalcooleiras, logo apds a fermentacao, a corrente de gas do produto leva

consigo algum etanol, que ¢ tratado na coluna de absor¢ao, entdo assim € recuperado. A corrente
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de gas saindo do absorvedor contém uma quantidade minima de etanol (0,1%) e atualmente ¢
liberada para a atmosfera. Neste estudo, a quantidade de CO- liberada foi considerada como
uma matéria-prima sem custos para as refinarias, ja que atualmente ela ¢ descartada (BONFIM-
ROCHA et al., 2018).

Para a producdo de hidrogénio, diferentes tipos de processos para eletrolise podem ser
encontrados na literatura, cada um deles com um mecanismo de reagdo distinto para produzir
hidrogénio. Em geral, existem trés tipos principais de eletrolise disponiveis: alcalino (AEC),
membrana polimérica de eletrdlito (PEM) e eletrdlise de oxido solido de alta temperatura
(SOEC). Atualmente, os eletrolisadores do tipo PEM e AEC sdo os mais utilizados em escalas
comerciais (BONFIM-ROCHA et al.,, 2018). Para este trabalho foi considerado um
eletrolisador alcalino comercial da ThyssenKrupp.

A ultima etapa para a produgdo do gas de sintese ¢ a chamada “Reverse-Water-Gas-Shift”,
onde o hidrogénio e o diéxido de carbono reagem em um reator catalitico e com a propor¢ao
de 3 mols de H> para 1 de CO,. Esta reacdo ¢ endotérmica e necessita ser realizada em altas
temperaturas e altas pressoes, sendo a mais usual de 600°C e 25 bar. Além da reagao principal,
ocorreria reagoes secundarias, de formacao de metano, porém para isto nao acontecer € utilizado
catalisadores (KONIG et al., 2015).

A Figura 16 mostra um diagrama de blocos do processo escolhido para este estudo para a
para a producdo de gas de sintese através da utilizagdo de energia e captura de didxido de
carbono. E importante ressaltar que a reagdo de rtWGS nao ocorre com 100% da conversio de
COz em CO, dessa forma sao necessarias algumas etapas posteriores para tratamento do gas
como separador flash, para separar o gas da agua e coluna de absorc¢ao para remover o CO2 nao
convertido. Segundo Zang et al. (2021), a conversdo de COz em CO, foi considerada de 36%,
utilizando o catalisador BaCeo2Zro6Y0.16Z1n0.0403 ¢ uma absor¢do de aproximadamente de
81,5% de CO- utilizando etilenoglicol. As correntes indicadas na Figura 16 estdo presentes no

balan¢o de massa apresentado no Apéndice D.

38



Figura 16: Produgdo de gas de sintese — Conceito PtL
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3.3 Calculo de Rendimentos

Para o calculo dos rendimentos de ambas as rotas, incialmente foi necessario definir uma
base de calculo para efeito de comparacdo. Para isso, foi adotado algumas premissas como
mostradas no item 3.1 e foi definido que os célculos seriam referentes a 1 tonelada de bagago
de cana excedente, ou seja, aquilo que atualmente nao ¢ usado para o funcionamento da planta
e o que seria vendido em forma de energia elétrica para a rede, considerando que uma tonelada
de cana moida, geram 276 kg de bagago umido e 40 kwh de energia excedente (VIANA, 2011).
Com as informacdes obtidas na literatura, foi possivel calcular o quanto de cana deve ser moida
para obter essa quantidade de bagaco excedente e a quantidade de energia elétrica que seria
cogerada com esta mesma quantidade.

Com a base de célculo definida, e todos os processos e operagdes unitarias definidas para
ambas as rotas, buscou-se na literatura, informagdes de rendimentos existentes, conforme os

itens a seguir.

3.3.1 Calculo do Rendimento pela rota da gaseificacio (BtL)

Para o célculo do rendimento na rota da gaseificagdo, o processo foi dividido em trés partes,
a do pré-tratamento do bagago, a da pirolise rapida do bagaco de cana e da gaseificacao da pasta

formada na etapa anterior.
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Um importante passo para calcular o rendimento pela rota da gaseificacdo, ¢ o fato que
como foi adotado uma base de calculo de 1 tonelada de bagaco excedente, nem todo deste
material seria destinado a pirdlise/gaseificacdo, uma vez que parte deste bagaco seria utilizado
na forma de energia elétrica para sustentar o proprio processo. Desta forma, se calculou,
iterativamente a quantidade de bagaco que seria destinado a gaseificagdo e a quantidade que
seria destinada a cogera¢do de energia, com base na energia necessaria para processar uma

tonelada de bagago imido.

3.3.1.1 Pré-Tratamento da Biomassa

Para o calculo do rendimento e da quantidade de energia necessaria para as etapas de
moagem, peneiramento e secagem do bagaco de cana com 50% de umidade para 2,8% de
umidade, utilizou-se os dados presentes no artigo de Trippe (2010) e no relatorio feito pela
PROQR (2021). Neste ponto ¢ importante destacar que ¢ necessario energia elétrica para as

operagdes de processamento do sélido e de energia térmica para realizar a secagem.

3.3.1.2 Pirolise Rapida

Com a finalidade de se calcular a quantidade de pasta, ou seja, suspensao formada pelos
condensados organicos e os solidos residuais da pir6lise, utilizou-se como referéncia o artigo
de Schmitt et al. (2020). Este artigo técnico traz o rendimento e a composi¢do dos produtos
apos a pirodlise rapida do bagago de cana na planta piloto existe no KIT (Karlushe Institute of
Technology). Além do rendimento apds o processo, também ¢ necessario saber a quantidade de
energia elétrica e térmica necessaria para o processo e para isto foi utilizado a tese de Trippe
(2013), uma analise tecno-econdmica para a pirdlise rapida de biomassa (palha de trigo) e
gaseificagdo. Nesta tese, o autor coloca a demanda de energia elétrica que cada equipamento
necessita, dessa forma foi calculado o quanto de energia seria necessario para cada tonelada de
bagaco umido excedente. Além disto, ¢ importante destacar que toda energia térmica necessaria

no processo de pirdlise, ¢ fornecida pelo chamado gas ndo condensavel (TRIPPE et al., 2010).
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3.3.1.3 Gaseificacdo, Limpeza e Condicionamento do Gas

Com a finalidade de estudar o rendimento da gaseificagdo da mistura formada na pirdlise,
considerou-se que o gas de sintese final tem uma composi¢ao de 2 mols de hidrogénio para 1
mol de monoéxido de carbono, ja que com esta composi¢do diversos combustiveis podem ser
sintetizados como metanol e aqueles que sdo originados pelo processo de Fischer-Tropsch. Para
encontrar o rendimento da gaseificacdo da conversao da mistura formada na etapa de pirdlise
rapida, se fez necessario consultar a andlise tecno-econdmica completa da producao de
combustiveis a partir de biomassa, utilizando o processo Bioliq®, desenvolvida por Trippe
(2013), onde ele calcula a produgdo de diversos gases de sintese de acordo com o combustivel
final desejado. Além do rendimento, também foi necessario encontrar a demanda energética de
todas as etapas do processo, sendo que para isso também foi utilizada essa analise economica
(Trippe, 2013). Além dessa analise, foi considerado também o artigo de Dahmen e Sauer

(2021), que traz um compilado de estudos econdmicos utilizando o processo Biolig®.

3.3.2 Calculo de Rendimentos pela producao de Hz e uso do CO:2 da fermentacgao

Para o célculo do rendimento pela rota da producao de H» através da pirolise, o processo
foi dividido em trés partes, a do calculo da quantidade de hidrogénio que seria produzido com
toda energia gerada na cogeracao adotando a base de calculo mostrada no item 3.3, a do calculo
de CO; disponivel apos a fermentagao considerando as premissas definidas no item 3.1 e do
calculo do rendimento apo6s a reagdo de rWGS (Reverse Water-Gas-Shift), onde seria produzido

o gas de sintese com propor¢ao de 2 mols Hz para 1 mol de CO.

3.3.2.1 Calculo da Producao de H>

Para o célculo da producdo de H» considerou-se que parte da energia produzida no
processo de cogeracgdo seria utilizada para a eletrélise da 4gua, uma vez que outra parte deve
ser utilizada para a reagao de rtWGS e para os equipamentos. Para calcular a quantidade de
hidrogénio produzida utilizaram-se dados comerciais disponiveis na internet da empresa
ThyssenKrupp. Esta empresa produz eletrolisadores alcalinos capazes de produzir grandes
quantidades de hidrogénio, sendo que ela disponibiliza duas op¢des, uma de 10 MW, que
produz 2000 Nm?/h (179,76 kg/h) de hidrogénio e outra de 20 MW que produz 4000 Nm?*/h
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(359,52 kg/h). Para este eletrolisador, estima-se que se consumam aproximadamente 55,6 kwh

para a producao de 1kg de hidrogénio (HYDROGEN... 2020).

3.3.2.2 Calculo da Producao de CO2

Para estimar o célculo da produ¢ao de CO», utilizou-se a premissa mostrada no item 3.1,
em que se supde uma usina exclusiva de etanol hidratado e a base de calculo ¢ 1 tonelada de
bagaco excedente, ou seja, o processamento de cerca de 6,34 toneladas de cana. Para o célculo
da producao de didxido de carbono, considerou-se que o produto desta usina contém 92,5 % de
etanol em massa e uma densidade de 811 g/l e a capacidade dela ¢ produzir cerca de 81,75 1 por
tonelada de cana moida. Além disso, considerou-se que a cada 1 mol de etanol puro ¢ produzido
1 mol de CO:s.

Com estes dados, € possivel calcular a quantidade de CO; gerados para produzir 1 kg de
bagaco excedente e desta formar comparar com a producdo de hidrogénio para analisar, qual

componente estd em excesso na planta.

3.3.2.3 Calculo da Producio de Gas de Sintese

Para o calculo da quantidade de gas de sintese produzido a partir de 1 tonelada de bagaco
excedente, primeiramente se fez necessario encontrar os valores que seriam gastos durante a
producdo de gas de sintese, para isto utilizou-se os artigos de Zang et al. (2021) e Fasihi,
Bogdanov e Breyer (2016). Com estes valores encontrados, foi possivel calcular quanta energia
estaria disponivel para a eletrolise e assim, para producdo de hidrogénio. Para o balanco de
massa e calculo de rendimento da producao de gas de sintese, utilizou-se algumas informagoes
encontradas na literatura. Segundo Zang et al. (2021), 36% do CO: que entra no reator rWGS
¢ convertido a CO, sendo que o restante ¢ absorvido em uma torre absorvedora com capacidade
de remover 81,5% de COz e que ¢ recirculado para o processo. Além disso o gés de sintese
passa por tanque flash para remover a d4gua formada na reacao de rWGS e por compressores,

que demandam certa quantidade de energia.
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3.4 Calculo de Custo de Capital

3.4.1 Premissas para ambas as rotas

Para o calculo de uma estimativa de capital para ambas as rotas, foi necessario definir
algumas premissas, como por exemplo a capacidade da planta de etanol hidratado, em que a
planta de gaseificacdo estaria acoplada, para assim saber a quantidade de energia ou bagago de
cana disponivel como matérias prima para as duas rotas. Considerou-se entdo uma usina
exclusiva de produgdo etanol hidratado com capacidade de processamento de 3,5 milhdes de
toneladas de cana por ano, que ¢ considerada uma capacidade média no brasil, segundo Bonfim-
Rocha et al. (2018). Além disso considerou-se uma operagao anual de 7008 horas, ou seja,
operagao de 292 dias por ano (TRIPPE et al., 2010).

Além disso, nesta planta, considerou-se as premissas mostradas, no item 3.1, em que
uma tonelada de cana processada, gera 40 kwh de energia excedente e 30 kwh de energia para
funcionamento da propria planta de etanol. Dessa forma, considera-se que com uma capacidade
de processamento de 3,5 milhdes de cana por ano, a energia excedente disponivel para outros
processos, seria de 140 milhdes de kwh por ano (19,98 Mwh por hora) ou 552 mil toneladas de

bagaco de cana umido por ano (78,77 t/h).

3.4.2 Metodologia para estimativa de CAPEX

Dentro da area de estimativas de custos para projetos industriais, existem diversas
metodologias para estimar o CAPEX, que significa “Capital Expenditures”, ou em portugués
Despesas de Capital. Neste estudo, a metodologia aplicada para estimar o custo total de
investimentos para as duas rotas, foi a descrita por Peters, Timmerhaus e West (2003),
conhecida como Fator de Lang. Neste trabalho o autor se baseia no célculo do CAPEX, a partir
da estimativa de preco dos equipamentos utilizados na planta.

Para encontrar o valor de cada equipamento, foi necessario primeiramente consultar a
literatura para a busca de equipamentos semelhantes aos utilizados nos processos descritos no
item 3.2 e em seguida realizar o ajuste de capacidade, ou seja, calcular o novo prego para uma
nova capacidade, sendo que para isto se utilizou a equagdo 1 (HARO et al., 2013), onde n é o
fator de escala, que varia entre 0,3 ¢ 0,9. Este fator pode ser encontrado na literatura, porém

caso ndo seja encontrado, se utiliza o valor médio de 0,6.
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(1

Nova Capacidade)n
Capacidade Base

CuStOnova capacidade = CuStoCapacidade Base * (

ApoOs encontrar o valor de cada equipamento € necessario corrigi-lo, seja por conta da
moeda, do ano ou do local. Para corrigir o valor encontrado com a moeda, ¢ utilizado o valor
médio de cotagdo no ano em que se deseja realizar o ajuste. No estudo proposto, o Unico ajuste
de moeda realizado foi de euro para dolar, onde se utilizou o valor médio de cotacao em 2021
(IRS, 2022).

Para corrigir o ano, ¢ necessario utilizar um indice de ajuste de inflagdo, como mostra a
Equacao 2, sendo que um indice muito utilizado é o Chemical Engeneering Plant Cost Index
(CEPCI), que ¢ atualizado todos os anos. O CEPCI ¢ um indice comumente utilizado para
plantas localizados nos Estados Unidos, desta forma, também existe outros indices para outros
locais. Para a Alemanha, por exemplo, existe o indice divulgado anualmente pela Associagao
das industrias quimicas alemas (VCI). Neste estudo, se utilizou o CEPCI para corrigir os valores
dos equipamentos com referéncia no Estados Unidos, que sdo os equipamentos utilizados na
planta com conceito Power-to-Liquids (COST... 2022) e utilizou-se o VCI para corrigir os
equipamentos com referéncia da Alemanha, que sdao os equipamentos utilizados com o conceito
Biomass-to-Liquids (VCI, 2017; VCI, 2022).

Por fim, para corrigir o local, ¢ utilizado o fator de localizagao, também conhecido como
fator brasil, que consiste na aplicacdo de impostos e taxas de importagdo dos produtos (frete).
A referéncia utilizada para este fator foi o livro de Vazzoler (2017), onde ele informa os fatores
de tropicalizacdo referente a uma planta localizada nos Estados Unidos no ano de 2016 para
diversos paises, sendo que para o Brasil o valor ¢ de 1,42. A Equacgdo 3 mostra como realizar

esta correcao.

Indice gno Desejado ) (2)

Custo ; = Custo sncia *
Ano Desejado Ano Referéncia Indicen Referencia

Custopgis 2016 = CUStOEy 2016 * FAt0OTpyis (3)

Apos corrigir todos os valores encontrados na literatura, € possivel calcular o CAPEX
utilizando fatores de multiplicacao (Fator de Lang), que representam a porcentagem que aquele
custo representaria. Na Tabela 4, esta detalhado todos os custos incluidos na metodologia

trazida por Peters, Timmerhaus e West (2003), onde CE, significa custos dos equipamentos
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utilizados no processo. E importante notar que o Fator de Lang escolhido para ambos as rotas

foi o referente a processos envolvendo fluidos.

Tabela 4: Fatores para Calculo de CAPEX (PETERS, TIMMERHAUS E WEST, 2003)

CUSTOS DIRETOS DE IMPLANTACAO

Valor dos Equipamentos Principais 100% x CE
Instalacdo de Equipamentos 47% x CE
Tubulagao 68% x CE
Instrumentac¢do e Controle 36% x CE
Equipamentos e Materiais Elétricos 11% x CE
Edificios 18% x CE
Instalagdes de servico 70% x CE
Melhoria do Terreno 10% x CE
Total dos Custos Diretos 360% x CE

CUSTOS INDIRETOS DE IMPLANTACAO

Engenharia e Supervisado 33% x CE
Despesas de Construcao 41% x CE
Taxa de empreiteiros 22% x CE
Despesas Legais 4% x CE
Contingéncia 44% x CE
Total de Custos Indiretos 144% x CE
Capital de giro 89% x CE
CAPEX total 593% x CE

3.4.3 Calculo de Custo de Capital para a planta de pirdlise e gaseificacido para a

producio de gas de sintese (BtL)

Para o calculo do custo de capital para a planta de pirdlise, gaseificagdao e limpeza e
condicionamento de gas de sintese, conceito Biomass-to-Liquids, utilizou-se como referéncia o
artigo de Dahmen e Sauer (2021), que traz um compilado de avalia¢des técnicas e econdmicas
para a producdo de gas de sintese a partir do processo Biolig®, que se baseia na pirdlise rapida

e gaseificacdo da palha de trigo. Também foi utilizada a tese de Trippe (2013) onde o autor
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utilizou resultados de uma planta piloto para uma avaliacdo técnico-econdmica de uma planta
de larga escala que seria situada na Alemanha.

Além disso, selecionaram-se os principais equipamentos a serem adquiridos tanto para
a pirolise, como para gaseificacdo, como para a limpeza e condicionamento do gas.

Quanto a capacidade de producdo, calculou-se em base do processamento de 31,5
toneladas por hora de bagago de cana com uma umidade de 50% e se considerou a produgado de
um gas de sintese com uma proporcao de 2:1 em mols. A escolha da capacidade da planta esta
diretamente relacionada aos resultados obtidos pelo rendimento, como mostra o item 3.3.1, uma
vez que € necessario descobrir o valor de bagaco que seria destinado a gaseificacdo e a
quantidade que seria destinado a cogeragdo de energia. As 31,5 toneladas de bagaco de cana
com 50% de umidade, que ¢ a umidade do bagago apds a extracdo do caldo, sdo
aproximadamente 16,19 toneladas de bagaco seco. Em uma usina com processamento de 3,5
milhdes de cana por ano, a quantidade de bagaco de cana (50% timido) que estaria disponivel
para uso e que representam os 140 milhdes de kwh gerado por ano, conforme o item 3.4.1, seria
de aproximadamente 78,8 toneladas por hora.

Como ¢ necessario a utilizagao de energia excedente da planta de etanol para o processo,
nem todo bagaco que atualmente ¢ utilizado para a geragdo de energia, seria utilizado para a
gaseificacdo além disso parte da energia seria utilizada também para a nova planta instalada.
Desta forma, das 78,8 toneladas por hora de bagago que estariam disponiveis, considerou-se a
utilizacao de 31,5 toneladas, para o processo de pirdlise e gaseificagdo e o restante seria
utilizado na cogeragdo para suprir o0 proprio processo.

Na tese de Trippe (2013), a avaliacdo econdOmica foi calculada utilizando como
referéncia a producao de 102 t/h de gas de sintese (2:1) para a planta de gaseificagdo utilizando
como matéria prima 192 t/h de pasta (produto da pirdlise répida). Ja neste estudo considerou-
se uma planta de gaseificagdo para processar somente a quantidade de pasta resultante do
processamento de 31,5 t/h de bagago 50% timido, ja que este estudo busca a construgdo de uma
planta acoplada em uma usina sucroalcooleira. E importante ressaltar que foram selecionados
apenas os equipamentos que fazem parte do limite de bateria deste estudo, ou seja, producao de
gas de sintese apenas e que todos os valores dos equipamentos foram ajustados de acordo com
as equagdes apresentadas no item 3.4.2.

Os principais equipamentos segundo Trippe (2013), que foram considerados para a
planta de pirélise foram: sistema de moagem, secador, peneira, sistema de transporte de areia

(elevador e bunker), filtros, trocadores de calor, queimador de gas, resfriadores, quench,
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condensadores, tanques de armazenagem e misturador. Para a planta de gaseificagdo, os
principais equipamentos foram: tanques de armazenamento e de mistura, compressor de
oxigénio, sistema de utilidades (bombas, tratamento de 4gua, desmineralizacao), gaseificador
de fluxo arrastado, reator shift, lavadores de gas, bombas, filtros, trocadores de calor,
resfriadores, sistema de limpeza do gas (lavador de gas acido), sistema de tratamento da escoria.
Em suma, a planta de gaseificagdo pode ser divida em alguns subgrupos como: pré-tratamento
da biomassa, pirdlise rapida e sistema de aquecimento com areia quente, extragao dos produtos
(pirolise rapida) em trés etapas, preparacao da pasta, gaseificagdo, sistema de utilidades para
pirdlise e gaseificacdo, sistema de condicionamento do gés de sintese, sistema de limpeza do
gas de sintese e tratamento da escoria. Mais detalhes sobre os equipamentos sdo mostrados na
secdo de resultados e a lista completa dos equipamentos considerados pode ser vista no apéndice
A.

Para o célculo do custo de cada equipamento, foi adotada a metodologia mostrada no
item 3.4.2, sendo que foi considerada como fonte principal dos valores do equipamento os
artigos de Trippe et al. (2010; 2011) e Trippe (2013). Cabe-se ressaltar que o valor de cada
equipamento considerado por Trippe ¢ para o ano de 2011, em euros ¢ na Alemanha, dessa
forma todos estes valores devem ser corrigidos para que o valor final esteja no ano de 2021, em

dolares e no Brasil.

3.4.4 Calculo de Custo de Capital para a eletrdlise, reator de rWGS e absorc¢ao de CO2
(PtL)

Para o célculo da planta feita a partir do conceito Power-to-Liquids, usou-se como
referéncia o artigo de Zang et al. (2021), que tem como tema a produgao de combustiveis FT,
a partir de hidrogénio e COz, porém neste artigo a eletrolise ndo faz parte do limite de bateria
do estudo. Desta forma, utilizou-se o artigo de Shi et al. (2020), para estimar o CAPEX, em
separado, da planta de eletrdlise para a produgdo de gas hidrogénio.

Neste estudo, a partir das premissas mostradas no item 3.4.1, considerou-se que toda
energia excedente produzida pela planta de etanol hidratado que processa 3,5 milhdes de
toneladas por ano, seria utilizada para a planta de producao de géas de sintese, sendo parte para
eletrolise, parte para a reacao de rWGS e parte para o funcionamento dos equipamentos, como
compressores.

Os equipamentos considerados para a essa planta de géas de sintese foram: um

eletrolisador, dois compressores para o gas carbonico (1 para reciclo e outro para alimentacao
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a partir da fermentacdo), 1 compressor para o hidrogénio, 1 reator rWGS, 1 tanque flash para
separagdo da agua e gas, 1 resfriador, 1 compressor de gas de sintese e 1 sistema de remog¢ao
de CO; (torre absorvedora + tanques flash). O valor de cada equipamento foi encontrado na
literatura, sendo o eletrolisador no artigo de Shi el al. (2020) e o restante dos equipamentos no
artigo de Zang et al. (2021). E importante ressaltar que os valores dos equipamentos foram
corrigidos, primeiramente pela capacidade, depois pelo indice CEPCI e por ultimo pelo fator
de localizacgao.

Para encontrar o CAPEX total desta planta foi necessario utilizar os procedimentos
descritos no item 3.4.2, sendo que o CAPEX do eletrolisador foi somado apds o célculo do
CAPEX do restante da planta, uma vez que a referéncia mostra o CAPEX total para o

eletrolisador, ndo apenas o valor do equipamento.

3.5 Calculo de Custo Operacional

Além do custo de capital (CAPEX) ¢ essencial o calculo do custo operacional (OPEX)
anual para posteriormente calcular o custo de produgdo do produto, utilizando o rendimento
mostrado no item 3.3. O custo operacional, além das matérias primas, insumos e utilidades leva
em conta outros fatores como o custo de capital, custo de pessoal, custo de manuten¢ao, custo
de seguro e custo de impostos. O artigo de Trippe et al. (2011), mostra a metodologia para

calcular este custo operacional, como mostra a equagao 4.

OPEX = CAPEX % (Pa + Pm + Pt + PI) + CPessoal + CConsumiveis (4)

P € o fator de anuidade, que ¢ o investimento inicial (CAPEX) estimado anteriormente,
em uma série de pagamentos idénticos por um determinado numero de anos. Esses pagamentos
idénticos representam juros e pagamento do investimento em capital. O fator de anuidade ¢
calculado de acordo com a Equagdo 5, onde ¢ estimado um niimero de anos para funcionamento

(n) e uma taxa de juros ().

_ i)
a7 a+in-1 (3)
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Pnm ¢ o custo de manutencdo anual, segundo Trippe et al. (2011), cada
equipamento/sistema possui um percentual em relagdo ao CAPEX, porém pode-se utilizar o
valor médio de 5% para todos os equipamentos.

P: € o custo com impostos e P; € o custo com seguros, sendo que ambos podem ser
estimados, segundo Trippe et al. (2011) como 1% ao ano cada.

O custo anual com funcionarios depende da quantidade de funcionérios a serem
considerados, porém segundo Trippe et al. (2011), pode ser estimado em 1% do CAPEX.

Por fim, o custo com consumiveis ¢ calculado a partir da quantidade necessaria de
matéria prima e utilidades de acordo com o item 3.3. Para encontrar os valores de agua,
eletricidade, oxigénio, foi considerado os valores encontrados na literatura que se encontram na
Tabela 5. O valor utilizado para energia foi baseado no valor médio de venda que uma usina de
etanol vendeu na safra de 2021/22, ja que a energia excedente ao invés de ser vendida, neste
estudo sera reaproveitada para a produgdo de gas de sintese (CERRADINHOBIO, 2022). E

importante ressaltar que a conversao de dolar para real utilizada foi de R$5,00 para US$1,00.

Tabela 5: Valor considerado para todas as utilidades

Utilidade Prego (USS$) Referéncia

Oxigénio (por t) $228,2 Bonfim-Rocha et al., 2018
Agua (por m?) $0,63 O Custo..., 2020
Eletricidade (por kwh) $0,05 CerradinhoBio, 2022

3.5.1 Calculo de Custo Operacional para a planta de pirdlise e gaseificacio para a

producio de gas de sintese (BtL)

Para encontrar o valor do custo operacional para a planta com o conceito BtL, utilizou-
se a metodologia explicada no item 3.5. Para encontrar a quantidade de consumiveis utilizado
nesta rota, ou seja, de energia, de bagaco de cana, de oxigénio, de dgua e de catalisador, utilizou-
se algumas premissas:

e A quantidade de energia gasta foi considerado como o valor excedente de
energia, que seria vendido (CERRADINHOBIO, 2022);
e O valor do bagaco esta incluso no valor da energia;
e A quantidade de oxigénio necessdria ¢ de 390,6 Nm? (558,2 kg) a cada 1 tonelada
de pasta gaseificada (TRIPPE et al., 2011);
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e A quantidade de agua para o processo de pirdlise rapida ¢ de aproximadamente
0,27 m> de 4gua para cada tonelada de bagaco de cana imido (50%) (TRIPPE et
al., 2010);

e A quantidade de 4gua para o gaseificador (Quench) ¢ de aproximadamente 1,3
m?> de 4gua por tonelada de pasta (TRIPPE et al., 2011);

e O valor do catalisador foi considerado a partir do artigo de Trippe et al. (2011) .

3.5.2 Calculo de Custo Operacional para a eletrdlise, reator de rWGS e absorc¢ao de CO2

(PtL)

Para encontrar o valor do custo operacional para a planta com o conceito PtL, utilizou-
se a metodologia explicada no item 3.5. Para encontrar a quantidade de consumiveis utilizado
nesta rota, ou seja, de energia, de dgua e de catalisador, utilizou-se algumas premissas:

e A quantidade de energia gasta foi considerado como o valor excedente de
energia, que seria vendido (CERRADINHOBIO, 2022);

e A quantidade de 4gua necessaria para eletrélise ¢ de 1 1 para 1 Nm? de hidrogénio
produzido (HYDROGEN... 2020);

e O valor do catalisador foi considerado a partir do artigo de Zang et al. (2021);

e O CO utilizado nesta rota ¢ considerado como custo zero, uma vez que

atualmente ele ¢ descartado.
4. RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Bases de Calculo

Primeiramente, antes de calcular o rendimento de cada rota proposta, foram calculadas
algumas bases de calculo de acordo com as premissas estabelecidas no item 3.1. Estes

resultados estdo contidos na Tabela 6.

Tabela 6: Base de Calculo adotada para calculo dos rendimentos

1 tonelada de Bagago iimido Excedente numa usina sucroalcooleira
Umidade do Bagago: 50%
Quantidade de cana de agucar necessaria: 6,34 toneladas
Quantidade total de bagaco gerado 1,75 toneladas
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Quantidade de etanol hidratado produzido 0,42 toneladas
(92,5% de etanol):

Quantidade de CO; gerado na fermentagao: 0,37 toneladas

Quantidade de Energia  Excedente 253,62 kwh

disponivel para os processos:

Além das premissas necessarias, foi preciso buscar na literatura a composi¢ao do bagacgo
de cana seco, para assim ser possivel a realizacdo de célculos para a rota da pirdlise e
gaseificagdo. Os dados de composi¢ao elementar obtidos por Schmitt et al. (2020), se encontram

na Tabela 7.

Tabela 7: Resultados da caracterizacdo do bagaco de cana-de-agucar

Umidade residual (%) 2,80
Andlise elementar

Carbono (%) 47,40

Hidrogénio (%) 6,14

Nitrogénio (%) 0,28

Enxoftre (%) <0,1

Oxigénio (%) 46,18

4.2 Calculo do rendimento da rota “Biomass-to-Liquid”

Para o célculo do rendimento da rota da pirdlise e gaseificagdo, foi preciso,
primeiramente calcular a quantidade de energia que seria gasta em todo o processo, que
envolve: pré-tratamento do bagaco (moagem e secagem), pirdlise do bagaco, gaseificacao da
pasta formada na pir6lise e por fim limpeza e condicionamento do gas de sintese formado. Na
Tabela 8 mostrada, foi calculada segundo Trippe (2013), onde mostra a quantidade que seria
necessaria de energia elétrica para processar 1 tonelada de bagaco de cana a 50% de imido (no
estudo ¢ considerado o processamento de palha de trigo). Cabe ressaltar, que inicialmente para
a secagem do bagaco 50% tmido foi considerado a utilizagdo do calor residual da geracao de
vapor em uma caldeira como fonte de calor, como mostra Rasi, Bernardo e Pelloso (2020). Para
a pirolise e gaseificacdo foi considerado que o calor necessario para ocorrer a reacao €
suficientemente produzido pelo gas nao condensavel produzido na pirdlise, como mostra Trippe

(2013).
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Tabela 8: Energia elétrica necessaria para o processo Biomass-to-Liquids

Energia Necessaria (kW)
Pré-tratamento do Bagaco 24,71
Pirolise 36,93
Gaseificagao 3,05
Limpeza e Condicionamento 11,62

A partir dos dados da Tabela 8 foi possivel, fazer um célculo iterativo para descobrir a
porcentagem de bagaco de cana excedente que seria utilizado para a pirdlise e gaseificacao ¢ a
quantidade que supriria o proprio processo, como mostra a Tabela 9. Um esquema de como foi

feito o calculo iterativo estd apresentado no Apéndice E.

Tabela 9: Quantidade de material disponivel para o processo considerando a secagem com gases da

exaustao
Quantidade destinada a Gaseificagdo 76,9%
Quantidade destinada a Cogeragao 23,1%

Também foi considerado a hipdtese de que a secagem do bagaco foi feita utilizando a
energia da queima do préprio bagago. Para isso se utilizou como referéncia o relatorio da ProQR
(PROQR, 2021) que diz que para a secagem do bagaco se gasta no minimo 2260 kJ para 1 kg
de agua removida. Com esta informacao e com as energias consideradas na Tabela 8 foi possivel
calcular novamente a quantidade de bagago destinado a gaseificacdo e o destinado para a

cogeragao, como mostra a Tabela 10.

Tabela 10: Quantidade de material disponivel para o processo considerando a energia da secagem

Quantidade destinada a Gaseificagdo 40%

Quantidade destinada a Cogeragao 60%

Com a quantidade definida de matéria-prima para a gaseificagcdo foi possivel calcular o
rendimento da rota da pirdlise e gaseificagdo, porém se utilizaram algumas premissas:
e O bagaco de cana foi seco até 2,8%;
e A composicao final do gas de sintese ¢ de 2 mols de hidrogénio para 1 mol de

CO;
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e Todo material condensavel produzido na pirdlise foi gaseificado, considerando
condensado organico, condensado liquido e s6lidos residuais;

e A gaseificacdo ocorre em gaseificador de fluxo arrastado utilizando oxigénio
puro como agente gaseificante;

e A pirdlise rapida utiliza um sistema de aquecimento com areia e um reator de
parafuso duplo;

e O sistema de limpeza de gas utiliza processos ja aplicados na indlstria, como o

processo Rectisol.

Para determinar a quantidade de pasta produzida (sélidos residuais + condensados), a
partir de 1 tonelada de bagago com 50% umidade, utilizou-se como referéncia principal o artigo
de Schmitt et al. (2020), onde o autor realiza um experimento na planta piloto do processo
Biolig® no instituto tecnologico de Karlsruhe, seguindo o processo descrito no item 3.2.1. A
Tabela 11 compila os principais resultados obtidos por Schmitt et al. (2020), para a pirdlise de

um bagaco contendo 2,8 % de umidade:

Tabela 11: Produtos da pirdlise rapida do bagago de cana

Sélidos Residuais: 13,5 %
Condensado Organico: 54,6 %
Condensado Aquoso: 5,5 %
Géas Nao Condensavel: 19 %
Perdas do Processo: 7.4 %

A partir destes dados foi possivel calcular a quantidade de pasta que seria gerada por 1
tonelada de bagaco 50% tmido, uma vez que segundo a Tabela 11, da quantidade de bagaco
com 2,8% de umidade inserida na pirdlise aproximadamente 73,6% formariam a pasta para a
gaseificagdo. Além disso, foi considerada a secagem do bagaco de 50% a 2,8% para calculo do
rendimento da pirélise, como mostra a Tabela 12.

Tabela 12: Quantidade de Pasta Produzida a partir do bagago umido

Quantidade de Bagago Umido (50%) 1 tonelada
Quantidade de Bagaco Seco (2,8%) 0,514 toneladas
Quantidade de Condensado Organico 0,281 toneladas
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Quantidade de Condensado Aquoso 0,028 toneladas
Quantidade de Solidos Residuais 0,069 toneladas
Quantidade Total de Pasta 0,378 toneladas

Com a quantidade de pasta formada a partir de uma tonelada de bagaco tmido, foi
possivel buscar na literatura o rendimento referente ao processo de gaseificagdo em fluxo
arrastado, utilizando a pasta formada a partir da pirdlise rapida de biomassa. Cabe ressaltar que
a gaseificacdo ocorre em pressdo de 40 bar e temperatura de 1200°C (calor fornecido através
da queima de bagago) e com oxigénio com 98% de pureza. A Tabela 13 mostra os resultados
calculados a partir dos dados obtidos por Trippe (2013), ¢ importante ressaltar que o estudo
feito por Trippe, se trata de uma pasta formada a partir da pirdlise da palha de trigo, porém por
terem uma composicao semelhante e um poder calorifico igual, utilizou-se esses dados como
referéncia. A gaseificacao feita com a pasta formada a partir da pirdlise de bagago de cana,
nunca foi testada experimentalmente utilizando o processo Bioliq®, porém o balango de massa
de um projeto conceitual promovido pelo IPT (ETT; SILVA; LANDGRAF, 2013), que trazia
o estudo desta rota, mostra um resultado semelhante ao trazido por Trippe (2013), ja que no
estudo do IPT, 1 tonelada de bagaco de cana imido seria capaz de produzir 0,236 toneladas de
gas de sintese (2:1) que representa 15% a mais do resultado apresentado na Tabela 13. Desta
forma, considerou-se que para um estudo preliminar de viabilidade os dados de Trippe (2013)

sdo aplicaveis também ao bagaco de cana.

Tabela 13: Rendimento do Gas de Sintese a partir do bagago de Cana

Quantidade de Bagago Umido (50%) 1 tonelada
Quantidade Total de Pasta 0,378 toneladas
Quantidade Total de Gas de Sintese (2:1) | 0,202 toneladas

limpo

A composicao final para o gés de sintese limpo, foi calculada a partir do estudo trazido
pelo IPT e pela tese de Trippe e ¢ mostrada na Tabela 14, onde a composi¢do esta em fragao

molar.
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Tabela 14: Composigao do gas de sintese em fracdo molar

Ha 61,8%
CO 31,1%
COz 6,5%
N2 0,6%

Com todos estes resultados apresentados, foi possivel calcular a quantidade de gas de
sintese produzido para cada 1 tonelada de bagaco excedente, considerando as informagdes da
Tabela 9, onde mostra a porcentagem do bagaco de cana excedente que seria utilizado para
suprir a energia proprio processo de pré-tratamento, pirdlise, gaseificagdo e secagem e
quantidade que seria utilizado como matéria prima. Os resultados estdo copilados na Tabela 15

e Tabela 16.

Tabela 15: Resultados da Rota BtL — Secagem com gas de exaustdo

Bagaco de cana excedente (50% de | 1 tonelada
Umidade)

Quantidade destinada a Gaseificagao 0,769 toneladas
Quantidade destinada a Cogeragao 0,231 toneladas
Quantidade de Gas de Sintese Produzido 0,155 toneladas

Tabela 16: Resultados da Rota BtL — Secagem com energia do Bagago

Bagaco de cana excedente (50% de | 1 tonelada
Umidade)

Quantidade destinada a Gaseificagdo 0,4 toneladas
Quantidade destinada a Cogeragao 0,6 toneladas
Quantidade de Gas de Sintese Produzido 0,081 toneladas

4.3 Calculo do rendimento da rota “Power-to-Liquid”

Seguindo a mesma metodologia apresentada no item anterior, antes de calcular a
quantidade final de gas de sintese que seria produzido a partir de 1 tonelada de bagago
excedente, ¢ necessario calcular a quantidade de energia que seria utilizada para o proprio

processo, que inclui compressores e reator rWGS e a quantidade de energia que seria utilizada
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para a producdo de gés hidrogénio, através da eletrolise. A Tabela 17 mostra a quantidade de
energia necessaria a partir do processamento de 1 kg de hidrogénio. A informacdo da energia
necessaria para o reator rWGS foi retirado de Fasihi, Bogdanov e Breyer (2016), ja a quantidade
de energia para o processo restante foi retirado de Zang et al. (2021). A informagao da energia
necessaria para produzir 1 kg de hidrogénio foi retirada do catdlogo de um eletrolisador

comercial da ThyssenKrupp.

Tabela 17: Energia consumida no processo PtL com base em 1 kg de hidrogénio

Energia necessaria para produzir 1 kg de 55,63 kW
hidrogénio pela eletrolise
Energia necessaria para o reator de rtWGS | 2 kW
por kg de hidrogénio
Energia necessaria para o processo de 0,07 kW
producdo de gés de sintese por kg de
hidrogénio

Apo6s um calculo iterativo foi possivel determinar a quantidade de energia excedente na
usina sucroalcooleira que seria utilizada na planta da producao de gas de sintese e a quantidade
que seria utilizada para produzir hidrogénio. Os resultados se encontram na Tabela 18, onde se
calculou a partir dos dados fornecidos no item 4.1. Um esquema de como foi feito o célculo

iterativo estd apresentado no Apéndice F.

Tabela 18: Energia necessaria para cada etapa considerando 1 tonelada de bagaco existente

Energia destinada a Eletrolise 244,49 kWh (96,4%)
Quantidade destinada ao processo de | 9,13 kwh (3,6%)

producao de gas de sintese apods eletrdlise

Além da quantidade de energia necessaria, para o processo Power-to-Liquids, ¢é
necessario também encontrar a quantidade de CO; gerado a partir de 1 tonelada de bagaco
excedente para assim, saber se 0 CO; produzido ¢ o suficiente para reagir com o hidrogénio
formado na eletrolise. Segundo o item 4.1, a cada tonelada de bagago excedente, sdo
processadas 6,34 toneladas de cana, sd3o produzidas 0,42 toneladas de etanol hidratado e 0,37
toneladas de CO» (8,41kmol) sdo geradas.

Com a informagao da Tabela 18, ¢ possivel concluir que com esta energia destinada a
eletrolise, € possivel produzir 0,00440 t de H> (2,18 kmol). Desta forma ¢ possivel concluir que

em 1 tonelada de bagaco excedente existe um excesso de CO: e assim o hidrogénio ¢ o limitante.
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Para o célculo do rendimento da rota Power-to-Liquids, utilizou-se como base o artigo
de Zang et al. (2021), que tem como objeto a produgdo de combustiveis Fischer-Tropsch
utilizando como matéria prima CO> e H>. Com base no artigo foi feito um balango de massa
(Apéndice D) com todas as correntes do processo, € considerando, segundo Zang et al. (2021),
que o reator converte 36% do COz e que o CO; ¢ 81,5% absorvido numa coluna. Este CO>
absorvido ¢ reciclado para o processo. Os resultados obtidos com base em 1 tonelada de bagaco

excedente se encontram na Tabela 19 e a composi¢ao do gas se encontra na Tabela 20.

Tabela 19: Rendimento para o processo Power-to-Liquids

Entrada de Hidrogénio 0,00440 toneladas
Entrada de CO» 0,0399 toneladas
Reciclo de CO; 0,0436 toneladas
Gaés de Sintese (2:1) 0,032 toneladas

Tabela 20: Composigao do gas de sintese em fragcdo molar

H> 62,3%
CO 28,4%
COz 9,3%

Desta forma pode-se observar que a partir de 1 tonelada de bagaco excedente seria
possivel produzir 0,032 toneladas pelo processo Power-to-Liquids e 0,155 toneladas pelo
processo Biomass-to-Liquids considerando a secagem com gases de exaustdo e 0,081 utilizando
o bagaco como fonte de energia para a secagem. Este resultado mostra que em um primeiro
momento a produgdo de gas de sintese pela rota Biomass-to-liquids, com composi¢do muito
semelhante, ¢ 4,8 vezes maior que a producao de gas de sintese pelo processo Power-to-liquids
menos conservador. E importante ressaltar que neste cenario, foi considerada algumas hipoteses
que influenciam diretamente o resultado do rendimento, como por exemplo a possibilidade de
secar 0 bagago de cana com os gases de exaustao e a possibilidade de utilizagao do gés de
pirdlise para sustentar a propria pir6lise. J& o cendrio mais conservador, que inclui uma secagem

externa, produz 2,5 vezes mais gas de sintese do que a rota Power-to-Liquids.
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4.4 Estimativa de Custo de Capital

4.4.1 Estimativa de Custo de Capital — Biomass-to-Liquids

Com a metodologia apresentada no item 3.4.3, foi possivel estimar o custo de todos os
equipamentos utilizados na planta de pré-tratamento, pirdlise, gaseificagdo e limpeza e
condicionamento do gés. Utilizou-se como referéncia a tese de Trippe (2013) e os artigos
produzidos por ele em 2010 e 2011, que trata do estudo de viabilidade econdmica de uma planta
de pirdlise e gaseificacdo a partir da biomassa. Cabe-se ressaltar que os valores foram corrigidos
tanto para a capacidade, como para o ano, como para a moeda, como para o local.

Para corrigir o ano, se utilizou o valor do VCI de 2011 e o valor do VCI de 2021, que
resulta num fator de correcdo de aproximadamente 1,15 (VCI, 2017; VCI, 2022). Para a
corre¢ao de moeda utilizou-se a cotacdo média do Euro para Dolar em 2021, que foi de
aproximadamente 1,18 (1 Euro = 1,18 Dolar). Por fim utilizou-se o fator de localizagdo para
corrigir o local, da Alemanha para o Brasil. Segundo o livro de Vazzoler (2017), o fator de
localizag¢ao dos Estados Unidos para a Alemanha ¢ 0,98, enquanto dos Estados Unidos para o
Brasil ¢ 1,42. Dessa forma utilizou-se o fator de localizagao Alemanha-Brasil, como 1,45.

Para a escolha de dimensionamento da planta, escolheu-se a partir do valor mais
conservador obtido no item 4.2, em que da quantidade de bagago excedente em uma planta de
etanol, 40% sdo utilizados para a gaseificacdo e 60% ¢ utilizado para o proprio processo, que
envolve pré-tratamento, pirolise, gaseificacdo e limpeza e condicionamento. Desta forma,
considerando uma planta cujo processamento anual ¢ de 3,5 milhdes de toneladas de cana por
ano (500 t/h considerando uma producao anual de 7008 horas), teria aproximadamente 31,5
toneladas de bagaco 50% timido disponivel para a gaseificacdo. Segundo os dados obtidos no
item 4.2, a capacidade de produgdo de gas de sintese de uma planta que processa 31,5 t/h de
bagaco seria de aproximadamente 6,36 t/h de géas de sintese (2:1).

Os valores dos sistemas de equipamentos com a respectiva corre¢ao estao apresentados
na Tabela 21, os valores detalhados de cada um, bem como o consumo energético, estao

apresentados no Apéndice A.
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Tabela 21: Custo de cada sistema de equipamento

Sistema de Equipamento

Valor (US$) em 2021 no

Brasil

Capacidade (Entrada no

Processo

Pré-tratamento da biomassa

$10.672.025,03

31,5 toneladas de

bagaco umido (50%)

Pirolise $14.105.073,49 16,19 toneladas de
bagaco seco (2,8%)
Gaseificagao $7.855.177,60 11,9 Toneladas de Pasta

Limpeza e Condicionamento

$9.045.694,99

11,9 Toneladas de Pasta

Utilizando o método descrito por Peters, Timmerhaus e West (2003), para processos que
envolvam fluidos e os valores apresentados na Tabela 21, foi possivel calcular o valor de

despesa de capital (CAPEX) para o processamento de 31,5 toneladas de bagaco umido que

geram cerca de 6,36 toneladas de gas de sintese (2:1), como mostra a Tabela 22.

Tabela 22: Custo de capital - BtL

CUSTOS DIRETOS DE IMPLANTACAO

Valor dos Equipamentos Principais

$41.677.971,11

Instalagdo de Equipamentos

$19.588.646,42

Tubulacdo $28.341.020,35
Instrumentagdo e Controle $15.004.069,60
Equipamentos ¢ Materiais Elétricos $4.584.576,82
Edificios $7.502.034,80

Instalagdes de servigo

$29.174.579,78

Melhoria do Terreno

$4.167.797,11

Total dos Custos Diretos

$150.040.696,00

CUSTOS INDIRETOS DE IMPLANTACAO

Engenharia e Supervisao

$13.753.730,47

Despesas de Construcao

$17.087.968,16

Taxa de empreiteiros

$9.169.153,64

Despesas Legais

$1.667.118,84

Contingéncia

$18.338.307,29

Total de Custos Indiretos

$60.016.278,40

59



Capital de giro $37.093.394,29
CAPEX total $247.150.368,68

4.4.2 Estimativa do Custo de Capital — Power-to-Liquids

Com a metodologia apresentada no item 3.4.3, foi possivel estimar o custo de todos os
equipamentos utilizados na planta de eletrdlise, captura de CO; da fermentacao e reator do gas
de sintese. Utilizou-se como referéncia principal o artigo de Zang et al. (2021), onde o autor
traz um estudo econdmico para a producao de combustiveis FT a partir de H> e o0 CO», para a
selecdo dos equipamentos para a producdo de gas de sintese. Ja para encontrar o Capex do
eletrolisador, utilizou-se como referéncia principal o artigo de Shi et al. (2020), onde o autor
considera a compra e instalacdo de um eletrolisador de 20 MW da ThyssenKrupp. Cabe-se
ressaltar que os valores foram corrigidos tanto para a capacidade, como para o ano, como para
o local.

Para a correcdo do ano, utilizou-se o CEPCI de 2016 ¢ o CEPCI de 2021, onde o fator
de correcdo entre os anos foi de aproximadamente 1,31, ou seja, um equipamento em 2021 custa
aproximadamente 31% a mais que em 2016. Para corrigir o local utilizou-se o fator mencionado
no Livro de Vazzoler (2017) de 1,42 para ajuste dos Estados Unidos para o Brasil.

Para a escolha de dimensionamento da planta, escolheu-se a partir do valor obtido no
item 4.3, em que a quantidade de energia excedente numa planta de etanol, 96,4% sdo utilizados
para a eletrolise e 3,6% ¢ utilizado para o préprio processo de producao de gas de sintese. Desta
forma, considerando uma planta cujo processamento anual ¢ de 3,5 milhdes de toneladas de
cana por ano (500 t/h considerando uma producao anual de 7008 horas), teria aproximadamente
19977,16 kwh a cada hora. Dessa forma, segundo os dados obtidos no item 4.3, por hora,
19257,98 kwh seriam utilizado na eletrolise e 719,18kwh seriam utilizados para o processo de
producdo de gas de sintese. Considerando, os dados da Tabela 19, a capacidade da planta seria
de 2,52 toneladas de gas de sintese por hora, e uma entrada de 0,35 t/h de Ha e 3,14 t/h de CO..
O balango de massa detalhado dessa configuracao de planta, se encontra no Apéndice D.

Primeiramente considerou-se a producao de hidrogénio como uma planta a parte, onde
utilizou-se a referéncia de Shi et al (2020) para estimar um CAPEX para o ano de 2021 no

Brasil como mostra a Tabela 23.
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Tabela 23: CAPEX da Eletrélise
Eletrolisador Alcalino ThyssenKrupp Capacidade — 20 MW — 4000Nm3/h
CAPEX total $55.615.566,81

Apos realizar o calculo para o CAPEX da parte, da eletrdlise, foi necessario realizar o
calculo do restante da planta para a producdo de gas de sintese. Seguindo o procedimento
adotado na metodologia, primeiramente encontrou-se os valores dos principais equipamentos €

posteriormente os corrigiu, tanto para capacidade, como para ano, como para local.

Tabela 24: Custo de cada equipamento

Equipamento Valor (US$) em 2021 no Brasil
Compressor de CO» $2.337.655,62

Compressor de CO» - Reciclo $2.034.759,89

Compressor de H $595.014,40

Reator rWGS $6.823.622,63

Sistema de Separa¢do de CO; (Absorgdo + | $7.705.129,55

Flash)

Resfriador de Syngas (Trocador de Calor) $692.122,77

Separador Flash $146.003,50

Compressor de Syngas $2.251.928,84

Utilizando o método descrito por Peters, Timmerhaus e West (2003), para processos que
envolvam fluidos e os valores apresentados na Tabela 24, foi possivel calcular o valor de
despesa de capital (CAPEX) para a produgdo de cerca de 2,52 toneladas de gés de sintese (2:1),

como mostra a Tabela 25.

Tabela 25: CAPEX pela rota PtL — Exceto Eletrolise

CUSTOS DIRETOS DE IMPLANTACAO
Valor dos Equipamentos Principais $22.586.237,19
Instala¢do de Equipamentos $10.615.531,48
Tubulacdo $15.358.641,29
Instrumentagdo ¢ Controle $8.131.045,39
Equipamentos e Materiais Elétricos $2.484.486,09
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Edificios

$4.065.522,69

Instalagoes de servigo

$15.810.366,04

Melhoria do Terreno

$2.258.623,72

Total dos Custos Diretos $81.310.453,90
CUSTOS INDIRETOS DE IMPLANTACAO

Engenharia e Supervisao $7.453.458,27

Despesas de Construcao $9.260.357,25

Taxa de empreiteiros $4.968.972,18

Despesas Legais $903.449,49

Contingéncia $9.937.944,37

Total de Custos Indiretos

$32.524.181,56

Capital de giro

$20.101.751,10

CAPEX total

$133.936.386,56

Com a estimativa de custo para a planta de producao de gés de sintese e para o

eletrolisador, foi possivel calcular o CAPEX total da planta de gas de sintese pela rota PtL,

aonde se chegou num valor total de $189.551.953,37, ou seja, um valor 25% menor que o

CAPEX encontrado pela planta com base no conceito BtL

4.5 Estimativa de Custo de Operacional

4.5.1 Estimativa de Custo Operacional - BtL

Para realizar a estimativa de custo operacional anual, utilizou-se a metodologia proposta

no item 3.5. Primeiramente, foi calculado os valores, que segundo a metodologia dependem do

custo total de capital (CAPEX). Estes valores se encontram na Tabela 26. E preciso ressaltar

que o fator de anuidade foi calculado com base no artigo de Trippe et al. (2011) onde o autor

coloca uma taxa de juros (i) em 5% e uma expectativa de vida da planta (n) de 20 anos.

Tabela 26: Custos Operacionais Anuais

Contribui¢ao ao Custo Operacional Anual

Valor (US$) em 2021 no Brasil

Fator de anuidade (8%)

$19.772.029,49

Custo de manutengdo anual (5%)

$12.357.518,43
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Custo de Impostos (1%)

$2.471.503,69

Custo de Seguro (1%)

$2.471.503,69

Custo com funcionarios (1%)

$2.471.503,69

Além dos custos apresentados na Tabela 26, ¢ necessario contabilizar o gasto com

utilidades, matérias-primas, catalisadores e energia. Desta forma os principais materiais

utilizados sdo mostrados na Tabela 27. E importante ressaltar que a agua considerada foi para

o sistema de resfriamento e para o sistema de Quench do gaseificador, baseado nos dados de

Trippe et al. (2011) e Trippe et al. (2010). Ja o Oxigénio Puro, foi considerado como o agente

gaseificador do sistema e foi calculado também baseado no artigo de Trippe et al. (2010) para

a nova planta que processa 31,5 t de bagago umido por hora.

Tabela 27: Custo com consumiveis

Utilidade Quantidade Valor Anual (USS$)
Energia Elétrica + Bagaco de 140 milhdes de kwh $6.564.069,81

Cana (kwh)

Agua 169042 m? $107.172,63
Oxigénio 46290,85 t $10.563.572,26
Catalisador de Shift - $11.027,00

Custo Total - $17.245.841,69

Com os dados apresentados na Tabela 26 e na Tabela 27, foi possivel calcular o custo

operacional da planta por ano. Com a quantidade de gas de sintese produzido a partir de nesta

planta que processa 31,5 t/h de bagaco timido, foi possivel calcular o custo minimo do produto,

como mostra a Tabela 28.

Tabela 28: Custo Minimo do Gas de Sintese

Quantidade de Gas de Sintese Produzido Por
Ano

44.570,88 toneladas

Custo Operacional Anual

$56.789.900,68

Pre¢co Minimo por Tonelada

$1.274,15

63



4.5.2 Estimativa de Custo Operacional — PtL

Para realizar a estimativa de custo operacional anual da rota com o conceito PtL,

utilizou-se a mesma metodologia do item anterior. Primeiramente, foi calculado os valores, que

segundo a metodologia dependem do custo total de capital (CAPEX). Estes valores se

encontram na Tabela 29. E preciso ressaltar que o fator de anuidade, foi calculado com base no

artigo de Zang et al. (2021), onde o autor coloca uma taxa de juros (i) em 8% e uma expectativa

de vida da planta (n) de 40 anos.

Tabela 29: Custos Operacionais Anuais

Contribui¢ao ao Custo Operacional Anual

Valor (US$) em 2021 no Brasil

Fator de anuidade (8%)

$15.164.156,27

Custo de manutengao anual (5%)

$9.477.597,67

Custo de Impostos (1%)

$1.895.519,53

Custo de Seguro (1%)

$1.895.519,53

Custo com funcionarios (1%)

$1.895.519,53

Além dos custos apresentados na Tabela 29, ¢ necessario contabilizar o gasto com

utilidades, matérias-primas, catalisadores e energia. Desta forma os principais materiais

utilizados sao mostrados na Tabela 30.

Tabela 30: Custo com consumiveis

Utilidade Quantidade Valor Anual (USS$)
Energia Elétrica (kwh) 140 milhdes de kwh $6.564.069,81

Agua 26995,15 m’? $17.114,93
Catalisador de rtWGS - $512.144,60

Custo Total - $7.093.359,34

Com os dados apresentados na Tabela 30 e na Tabela 31, foi possivel calcular o custo

operacional da planta por ano. Com a quantidade de gas de sintese produzido a partir de nesta

planta produz 2,52 t/h de gés de sintese, foi possivel calcular o custo minimo do produto, como

mostra a Tabela 31.
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Tabela 31: Custo Minimo do Gas de Sintese

Quantidade de Gas de Sintese Produzido Por 17662,44 toneladas
Ano

Custo Operacional Anual $37.421.641,87
Preco Minimo por Tonelada $2.118,71

No caso da Rota baseada no conceito Power-to-Liquids, além da receita pela venda do
gas de sintese, haveria também subprodutos. O primeiro seria o oxigénio puro resultante da
eletrolise. Neste estudo, uma planta que produz cerca de 0,346 t/h de hidrogénio, produz cerca
de 2,748 t/h de oxigénio. Considerando 7008h por ano de producdo seriam produzidas cerca de
19256,54 toneladas de gas oxigénio por ano. Considerando um pre¢o de venda, conforme o
item 3.5, de 228,2 dolares por tonelada de oxigénio, a planta poderia adicionar ao seu
faturamento, aproximadamente $4.394.342,70, o que faria diminuir os custos de produgdo do
gas de sintese. Além disso, no Brasil, existe um mercado de crédito de carbono, através do
programa Renovabio, onde a empresa consegue emitir 1 crédito de carbono (CBIO) a cada
tonelada de CO» que deixou de ser emitido. Segundo a Dataagro (2023) um CBIO tem um valor
médio de R$93,05 (US$ 18,61). Dessa forma, uma planta que produz cerca de 2,52 t/h de gés
de sintese, consume cerca de 3,14 t/h de gés carbonico e em 1 ano, consumiria cerca de
22021,43 toneladas de CO;. Caso fosse convertido em CBIO, a planta receberia um faturamento

no total de cerca de $409.818,81, o que também diminuiria o custo operacional anual.

4.5.3 Comparacio entre as rotas e com o0 mercado atual

Considerado os resultados apresentados na Tabela 28 e na Tabela 31, pode-se concluir
que o custo minimo de venda pela rota a partir da pirdlise e gaseificacdo (BtL) ¢ menor que o
custo minimo para arota (PtL). Isso se deve principalmente ao fato pela capacidade de produgao
quando comparado ao CAPEX da planta. Para outros fatores como, consumiveis, a rota PtL
possui um valor absoluto menor que para a rota BtL, porém quando se divide este custo pela
capacidade producao de gas de sintese, o custo para a rota BtL acaba se tornando menor. Além
desses fatores, os outros custos que sdo envolvidos no custo operacional que dependem apenas
do valor do CAPEX, também s3ao menores para a rota PtL quando se analisar o custo bruto,
porém quando se divide pela capacidade de produgdo a rota BtL se torna mais benéfica.

Agora, quando se compara os valores de custo minimo obtidos, com os valores atuais

de producdo do gés de sintese para a sintese de combustiveis FT e Metanol (proporg¢ado 2:1),
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pode-se perceber que os valores obtidos estdo muito distantes do valor comercial. Segundo Pei
et al. (2014), cada tonelada de gas de sintese com propor¢do de 2 mols de hidrogénio para 1
mols de monoxido de carbono, possuia um custo de produgdo na época entre US$25,35 e
US$93,38 (Valores Corrigidos para 2021: US$31,16 a US$114,76).

Considerando os valores descritos por Pei et al. (2014) e os calculados por este estudo
pode-se concluir que o custo de produgdo para as rotas propostas possui um valor de no minimo
10 vezes. Para analisar e verificar o faturamento que as duas rotas teriam caso vendessem o gas
de sintese no mesmo prego que o produzido pela rota com gas natural, multiplicou-se o maior
valor atualizado descrito por Pei et al. (2014) para as duas plantas estudadas e os resultados

estdo na Tabela 32.

Tabela 32: Valor do Custo Operacional considerando um custo comercial de gés de sintese

Faturamento Hipotético

Rota e Capacidade de OPEX Calculado Preco Minimo
(Custo Comercial Atual
Produgao (Custo Operacional) | por Tonelada
=§114,76)
Rota BtL (6,36 t/h de | $5.114.767,34 $56.789.900,68 $1.274,15

gés de sintese)

Rota PtL (2,52 t/h de | $2.026.605,93 $37.421.641,87 $2.118,71

gas de sintese)

4.6 Amadurecimento Tecnologico das Rotas

Segundo o relatério de 2022 da IEA Bioenergy (Agéncia internacional de Energia —
Bioenergia) com o titulo “Relatério de status sobre gaseificacdo térmica de biomassa e lixo
20217, que traz os diversos estudos e plantas pilotos espalhados pelo mundo, o processo
Biolig®, que ¢ a base do processo mostrado no item 3.4.3 que consiste na pirdlise rapida como
pré-tratamento para gaseificagdo, possui um TRL (Technology Readiness Level — Nivel de
Prontidao Tecnologica) de 6, que mostra que a tecnologia tem sido muito aprimorada através
da planta piloto, porém ainda nao tem o amadurecimento tecnologico suficiente para uma escala
comercial , onde a planta funcionaria continuamente. Além disso ¢ importante destacar que os
principais desafios tecnoldgicos se encontram na parte de pirdlise e gaseificagdo, ou seja, a
parte de pré-tratamento (moagem e secagem) bem como a limpeza e condicionamento do gés

sdo tecnologias ja aplicadas em escalas comerciais.
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Agora, quando se fala da rota de Power-to-Liquids, o principal empecilho ¢ o reator de
“Reverse-Water-Gas-Shift”, que segundo o artigo de Marchese et al. (2020), também possui
um TRL de 6, sendo que a principal dificuldade ¢ a escolha de um catalisador que tenha boa
eficiéncia para converter o CO, em CO. O Instituto Tecnologico de Karlsruhe, que ¢ o
responsavel pela planta piloto do processo Biolig®, também possui uma planta, porém em
escala laboratorial para produzir combustiveis FT através do processo Power-to-Liquids. Além
do reator rWGS, outra possibilidade que se existe para converter o CO2 em CO ¢ a chamada
co-eletrolise utilizando um eletrolisador do tipo SOEC (Células De Eletrélise De Oxido Sélido)
que ¢ uma tecnologia também com TRL 6 e com custo extremamente elevado quando
comparado a outros tipos de eletrolisadores.

Dessa forma conclui-se que ambas as rotas propostas neste estudo ndo estao disponiveis
em escalas comerciais para o gas de sintese, porém atualmente a rota a partir da pirolise e
gaseificacdo tem diversas plantas pilotos ao redor do mundo e que estdo sendo testadas por mais

de 10 anos, enquanto a rota PtL, possui pequenas plantas em escalas laboratoriais.

5. CONCLUSAO E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Ao final deste estudo, ¢ possivel concluir que a rota mais vantajosa das duas propostas,
tanto tecnicamente como economicamente ¢ aquela que se baseia na pir6lise rapida do bagaco
de cana e gaseificacdo, ou seja, aquela que se baseia no conceito BtL. Isso acontece porque,
como mostra este estudo, o rendimento de gas de sintese (2:1) obtido para o cenario mais
conservador, ¢ de um rendimento de 2,5 vezes maior e para o cendrio menos conservador ¢ de
4,8, adotando a mesma base de calculo de 1 tonelada de bagaco de cana excedente em uma
usina sucroalcooleira, ou seja, a quantidade de bagago em excesso na planta e que nao estaria
sendo usado para a cogeracao de energia elétrica utilizada no processo de produgdo de etanol.

A estimativa de capital obtida, como esperado, foi maior para a planta com o conceito
BtL do que aquela com o conceito PtL, uma vez que, a capacidade de producao de gas de sintese
¢ maior, além de requerer um niimero maior de operagdes unitarias devido as inimeras variaveis
e processamentos necessario. Quando se diz a estimativa de custo operacional e assim custo
minimo do produto, a planta com o conceito BtL possui um custo menor do que a planta com
o conceito PtL, visto que o custo operacional elevado da planta BtL ¢ compensado pela
capacidade de produgao.

Neste estudo, por se tratar de um estudo de viabilidade preliminar para comparar duas

rotas de produgdo e assim definir uma a ser seguida, conclui-se que das duas rotas propostas a
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que mostra mais economicamente € tecnicamente viavel ¢ a com o conceito BtL, mais
precisamente aquela com pirdlise rapida do bagaco de cana e gaseificacdo. Agora quando se
compara com o mercado atual de gas de sintese para a producao de combustiveis, o menor custo
minimo de produ¢do encontrado nas rotas renovaveis, ¢ 10 vezes maior que o custo de produgdo
a partir de fontes ndo renovaveis, desta forma, deve-se estudar alguns pontos especificos para
a diminui¢do tanto do custo de capital como do custo operacional para que assim a rota
renovavel seja competitiva. Uma das possibilidades ¢ a o modelo de uma planta de gaseificagao
central e diversas plantas de pirolise rapida descentralizada. Desta forma se aumentaria a
capacidade de processamento da pasta proveniente da pir6lise e assim diminuiria o investimento
proporcional de capital, porém um empecilho que poderia existir seria a logistica de transporte
da pasta formada na pir6lise até a planta de gaseificagdao. Desta forma, sugeriu-se alguns pontos
a serem estudados em trabalhos futuros para a rota BtL:

e Possibilidade de utilizagdo da palha de cana, incluido custo de transporte, para a
pir6lise rapida junto ao bagago de cana;

e Estudo preciso da secagem utilizando gases de exaustdo, para assim saber a
demanda energética extra a ser utilizado;

e Otimizag¢do da producido, considerando um nimero 6timo de plantas de pirdlise
rapida para a diminuicdo do custo de producdo e uma planta central de
gaseificagdo de alta capacidade.

e Analise ambiental da rota com conceito BtL e comparacdo com a rota com o

conceito PtL.
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Apéndice A — Equipamentos da Planta BtL, calculados segundo Trippe (2013)

Equipamento Etapa Capacidade c;:g:ii:;:?nc;e prese g:;;:lgiZdOC’Z(IUSS) ]
Peneira Pré-Tratamento 16,2 t/h 0,9 306.3$00,68
Separador de Metal Pré-Tratamento 16,2 t/h 0,9 131.8$42,47
Moedor Pré-Tratamento 16,2 t/h 0,9 727.1$31,19
Secador Pré-Tratamento 15,29 t de H,0/h 0,85 9.048.$230,41
transsllr;)ocr?an(;lora Pré-Tratamento 115 m? 0,9 458.5$20,28
Reatsgrgi/i::lfjrgtwm Pirdlise Rapida 121,85 m*/h 0,8 2.517.%35,42
Tela vibratéria de areia Pirdlise Rapida 162 t/h 0,95 284.9$38,95
Elevador Pneumatico Pirdlise Rapida 162 t/h 0,6 4.162.$128,08
Bunker:feicaoleta de Pirdlise Répida 2,04 m? 0,8 138.2$65,97
Rosca Transportadora Pirdlise Rapida 162 t/h 0,8 249_7$70,79
Q”eimi‘?s;”‘:: gas de Pirslise Rapida 7,04 MWth 0,6 495_9$47,06
S°p£2fn°gu‘i‘:£ de Pirslise Rapida 2,32 m¥/s 0,6 g 1.3§8’9 .
orésauecimento toar | PIOISCRIpida | s4s22ms 044 ss0.435,24
Isolamento Pirdlise Rapida 833,95 m? 1 69.334,24
Ciclone de Gés Pirélise Rapida 3,03 m3/s 0,8 46.028,66
Filtro de gas Pirélise Rapida 3,03 m%/s 0,95 950,7$36,88
Multi Ciclone Quente Pirélise Rapida 3,87 m3/s 0,8 57_922’51
Resfriador de coque Pirdlise Rapida 140,87 m? 0,44 274.9$26,49
Cooler Quench Pirdlise Répida 8,1t/h 0,7 489.6$44,38
Bomba de Condensado Pirélise Rapida 8,1t/h 0,34 54,1?1,68
Cooler de Condensado Pirdlise Rapida 2359,57 m? 0,44 1.047319’33
B°?e2?cr?aem’ign”tzde Pirdlise Rapida 0,35 t/h 0,34 . 4§5’ .
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Equipamento

Etapa

Capacidade

Coeficiente de

Preco Corrigido (USS) —

Reducgao (n) Brasil 2021
. o L. S
2
Cooler de Gas Pirdlise Rapida 84,52 m 0,44 220.953,19
3
Filtro de Gas de Pirdlise Pirdlise Rapida 0,77 m3/s 0,95 238.389,52
Lavador de Gas de NP 3 S
PirSlise Pirdlise Rapida 0,77 m3/s 0,6 44.651,18
. o S
3
Silo de coque Pirodlise Rapida 14,09 m 0,8 184.354,63
Tanque de Condensado s (s 3 S
Organico Pirdlise Rapida 7,04 m 0,8 59.469,24
Tanque de Condensado s (s 3 S
AquOso Pirdlise Rapida 7,04 m 0,8 59.460,24
Misturador Coloidal Pirélise Rapida 11,9 t/h 0,6 908.902,61
L S
Broca Pirdlise Rapida 11,9 t/h 0,8 70.528,54
Moinho Coloidal Pirdlise Rapida 11,9 t/h 0,6 285.838,63
o S
Bomba Pirélise Rapida 11,9 t/h 0,34 68.395,83
NP S
3
Tanque de Pasta Pirélise Rapida 24,94 m 0,8 139.556,47
e a S
3
Bomba de Pasta Gaseificagdo 223,26 m*/h 0,49 110.349,99
Compressor de S 3 S
Oxigénio Gaseificacdo 4215,82 m3/h 0,69 879.864,31
e a S
3
Bomba de Condensado Gaseificacdo 9,3 m3/h 0,33 95.129,10
Trocador de calor S ) S
condensado Gaseificacdo 155m 0,6 118.013,15
. e a S
3
Tratamento de agua Gaseificacdo 7,88 m3/h 0,7 137.142,87
Desmineralizacdo de Gaseificacdo 3,97 m¥/h 0,7 2
aguas residuais ¢ ! ! 50.585,49
Tanque de 4dgua S 3 S
tratada Gaseificacdo 31,01 m 0,57 101.655,01
Bomba de alta pressao S 3 S
para Quench Gaseificacdo 8,68 m3/h 0,33 123.431,97
Bomba sistema de S 3 S
resfriamento Gaseificacdo 9,3 m’/h 0,33 45.599,07
Trocador de Calor $
) P 2
S|st(.=zma de Gaseificacdo 37,21m 0,6 154.010,88
resfriamento
Fornecimento de gds Gaseificagdo 93,02 m*/h 0,7 >
natural/gés inerte ¢ ! ! 112.693,22
Gaseificador de Fluxo e S
Arrastado Gaseificacdo 50,11 MWth 0,8 5.926.702,55
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Equipamento

Etapa

Capacidade

Coeficiente de

Preco Corrigido (USS) —

Reducgao (n) Brasil 2021
3 Limpeza e
Lavador de Gas (By- - 5 S
Pass) Cond|C|ona,mento do 12,4 m3/h 0,6 164.773,08
Gas
Limpeza e S
Reator Shift Condmona}mento do 13,02 t/h 0,8 263.252,94
Gas
Limpeza e $
/ . . 3
Lavador de Gas Cond|C|onz€mento do 49,61 m3/h 0,6 452.754.87
Gas
Limpeza e $
. . 3
Bomba de Condensado Cond|C|onz€mento do 24,81 m3/h 0,33 88.839,57
Gas
Limpeza e S
. . . 3
Filtro Cond|C|onz€mento do 24,81 m3/h 0,7 67.728,34
Gas
Limpeza e S
. . 2
Trocador de calor Cond|C|onz€mento do 217,05 m 0,6 772.652,17
Gas
Limpeza e S
; . . 2
Cooler de Gas Cond|C|onz€mento do 415,5m 0,6 1.478.875,54
Gas
. . Limpeza e
Sistema de Limpeza de - 3 S
Gas Acido Cond|C|onz€mento do 3410,86 Nm3/h 0,65 3.861.774,46
Gas
Limpeza e S
. . 2
Trocador de Calor Cond|C|onalmento do 21,77 m 0,6 154.381,99
Gas
Limpeza e S
Tratamento de Escéria Condmm(r;aégnento do 0,81 t/h 0,7 1.740.662,03
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Apéndice B — Demanda Energética dos Equipamentos da planta BtL por hora de

operagao da planta (processamento de 31,5t/h de bagago umido), calculado segundo Trippe

(2013)
Equipamento Demanda Energética (kW)
Peneira Rotativa 162
Separador de Metal 10
Moedor 324
Secador 343
Silo com transportador 7
Reator de Pirdlise (Twin Screw Reactor) 4
Tela Vibratoria de Areia 5
Elevador Pneumatico 441
Rosca Transportadora 4
Soprador de ar de combustio 231
Limpeza de gas (ciclone e filtro) 9
Bomba de condensado (pirdlise) 24
Bomba de dgua 96
Sopradores de gas de pirolise 75
Misturadores coloidal 38
Bombas de alimentacio 4
Moinho coloidal 34
Homogeneizagdo da Pasta 28
Alimentacdo da Pasta 10
Bomba de condensado (gaseificacao) 2
Bomba de alta pressao para 25
Quench
Bomba do sistema de isolamento do gaseificador 14
Carburador de unidades auxiliares 10
Lavagem de Gas 2
Bomba de condensado (gaseificagdo) 7
Sistema de Limpeza do Gas 288
Tratamento de escoria 40
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Apéndice C — Demanda Energética dos Equipamentos da planta PtL por hora de

operacao da planta (processamento de 0,346kg/h de hidrogénio), calculado segundo Zang

(2021)
Equipamento Demanda Energética (kW)
Compressor de CO» 6,05
Compressor de COz - Reciclo 8,29
Compressor de H» 1,31
Compressor de Syngas 4,08
Demais Operagdes 4,73




Apéndice D — Balango de Massa da Planta PtL para producao de gas de sintese com

processamento de 0,346 t/h de H» (Figura 16)

Corrente 1 2 3 4 5
Temperatura (°C) 25 25 49,8 49,8 49,8
Pressdo (bar) 1 1 24,7 24,7 24,7
Vazdo Massica

(t/h) 0,346 3,142 0,305 0,041 3,142
Fragao Molar CO, 0% 100% 0% 0% 100%
Fracdao molar de

Cco 0% 0% 0% 0% 0%
Fracdo Molar H; 100% 0% 100% 100% 0%
Fracdo molar de

H.0 0% 0% 0% 0% 0%
Corrente 6 7 8 9 10
Temperatura (°C) 50,1 67,9 600 43 43
Pressdo (bar) 24,7 24,5 24,5 30 30
Vazdo Massica

(t/h) 3,556 7,003 7,003 6,035 2,520
Fragao Molar CO, 94% 49% 31% 38% 9%
Fracdao molar de

Cco 6% 1% 19% 23% 28%
Fracdo Molar H, 0% 50% 32% 39% 62%
Fracdo molar de

H.0 0% 0% 18% 0% 0%
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Apéndice E — Esquema do cdlculo iterativo para obter quantidade de bagaco destinado a

pirdlise/gaseificacdo

Inserir quantidade de bagaco
umido em toneladas (menor
que 1f)

valor energético deve estar
em base de uma tonelada de
bagacn]

Somar 05 gastos energéticos
de todas as efapas N0

Subtrair o valor calculado do
total de energia disponivel a

Mulhpln:ar pelo gasto
enérgético de cada etapa (o

cada 1 tonelada de bagaco
Umido

ste valor & igual ad
Valor Inicial?

k

pelo total de energia

Cunvertera energia

excedente em bagaco, ou

seja, dividir o valor obtido : 3
disponivel a cada 1 tnneladJ

CQuantidade de bagaco Umido
detistinado a
pirdlise/gaseificacio
encontrada
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Apéndice F — Esquema do célculo iterativo para obter quantidade de energia destinado a

eletrolise

p

possivel utilizando a energi
gerada por 1 tonelada de
bagagn Umido)

- P

Inserir guantidade de Hs

roduzide em kg na elefrolise

(menor que a quantidade
a

Multiplicar pelo gasto
enérgético (por kg de Hz) de

cada etapa apos & eletrolise
(compressores, 'WGS, Flash

.f"—"‘\

g etc)
Somar os gastos energéticos N3
ao
de todas as efapas

|

ubtrair o valor calculado do

total de energia disponivel a

cada 1 tonelada de bagaco

Urnido, para encontrar o valor

de energia destinado a
eletrnlr:e

ste valor & igual ad
valor Inicial?

Calcular a quantidade de
hidrogénio que seria
produzida com este valor
obtido

.

Cuantidade de hidrogé&nio
produzido e quantidade de
energia destinada a eletrilise
encontrada
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ANEXO A — Fluxogramas Detalhados do Processo BtL segundo Trippe (2013), usado
sob licencga Creative Commons CC BY-NC-ND 3.0 DE

1

n ig0c Isolamento :
| |
|
; ]
i 1
i S | ciclons |
I o B I
@ 1
i =i H
! 8 € Bunkerde i
| 8 Coletade 1
I Areia H
i 1
; \ |
|
: 500°C :
i 1 i
| L s 1
} 8 Rosca Transportadoa l-( : :
I =t e 1
I @ Motor |
| E 1
[} =1 !
i 2 : ) 1
I ==t ]
i o I

‘ 5 |eoc | 500°C

Bagaco 1 T b
|

Seco | [ i\ Produtoda
! ‘ = | Ppirdlise

Ar 1 Re.ator de !
- Pirdlise )
y [ Seeimador (Twin-Screw- !
Gasda + deGas :
Soprador de Ar s Reactor) !
5 Pirélise | 490°C !
para combustdo | I
i i
! Soprador de 480 °C !
: Gas i
} Circulante ]

i e Vaeatina . -

A
| ; | ' ! b i
'
Gas de | fsso i :
N I

Combustdo [ R SIS < ez SIS !

1
Resfriador
[ . de S—
80°C Condensado
- 30°C
y 4
0 95°C Resfriad 80°C Lavador de 4@_. Gas de Pirdlise
L esfriador > S x
Condensador : Gés para Queima
Produtoda  500°C sk deGés
Pirélise N zanr?dZ;
Py e Gas ce
Rpida Pirdlise
Ciclone 10°C
Bomba de Agua de Resfriamento
30°C =
Bombade
Circulagio
5 '
Gasde
Combustdo Separador
| . de -
Resfriador contEnssdo
Gasde
- 95°C
Combustdo v
Silo de Tanque de Tanque de
Residuos Condensado Condensado
Solidos Orgdnico AQUOSO

83



e = eupIs3epaued’ssa ., T T T TTTTTTTTTTTh
I ]
i i
| LN |
h_ PLHOTST P “ [
i
i QUL BUITEWLY i
i i
] i
IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII ] [N ]
Vi B1CI5] i
I
; ! 3p JopeElRg squog B1SEd
X 2Jopmimiy i B 0pRInSIY
| L |
t T il SNDUEL
T LN}
110257 Bp OJUDWElE] |
1! 3 [
PR ._. endy L i B1SEA Ep Oietedald
i =10 4 e e g Q- A s S o
_... AR EGUE] m:? GSWﬂ mﬁ DOETRL| I ._1 |||||||||||||| HIIII..IIIIIIIInm
I A\ ep cu epogiez | | e _ ! EisE4 Bp OB WDENkbY-2.4 !
LS APRIL IFENITEE] ijCm._. —{. ——h i 10253 i
1 1
1 — (]
[ I
|— 1]
"~ cpenepc ap pquog 1 ElEEy 1
] ]
i 1
] o T ﬁv “
“ DIUSBLLE|OE]
J L 4715 apengy ep
seg mpecumpueg “ TEESLSPIESY ﬂ...@qﬁu oyt i
oRJ3pEIaS ey
siopelyzay | alng, esmwigEp sED 1 DECARE CINpGI "
i
" L} 1
[ )
i ey 32 celelly "
i
i i
= 1
£ |
| | | “ “
L i Jossautwoy
— i
TR 8 R = - Ch
e T 1
Fe =P ol i ! %86 21uzBo — _
]
03MpO.d OP O3UDWELICIIPUC] | " opE3sCLy OXNl wa opdooyiaien |
||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||||| L U L1 oIuIEED
|||||||||||||||||||||||||||||| ]
oINS, i “
25310 S3p5ED ! I
I i
Cpioy sen) i |
apwadere] E [
a533UIg ap sen P sezaindw]seiing 2400 !
i
]
|

! asajuls ap seo op ezadwi

84



