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RESUMO

TELINI, R. O. Analise exergética, econdmica e ambiental da producéo de amonia por meio
da gaseificacdo de bagaco residual de cana-de-acucar. 2021. Dissertacdo (Mestrado em
Engenharia Mecénica: Enfase em Energia e Fluidos) — Escola Politécnica, Universidade de S&o
Paulo, S&o Paulo, 2021.

A industria de fertilizantes é responsavel por cerca de 35% dos compostos quimicos utilizados
nos alimentos mundialmente, movimentando entre 7 a 9 bilhdes de dolares anualmente
relacionados a importacdo de fertilizantes em escala global. O Brasil, em contrapartida, possui
um déficit na balanca comercial atrelada aos fertilizantes nitrogenados, importando entre 80-
90% dos compostos utilizados no pais. Dentre os fertilizantes nitrogenados, a aménia possui
elevadas emissGes de CO2 uma vez que o principal insumo utilizado é o gas natural, com
emissdes na faixa de 290 Mtco./ano. Baseado neste cendrio, o presente trabalho objetiva avaliar
o0 potencial de produzir fertilizantes nitrogenados sintéticos a partir de bagaco de cana-de-acucar
no estado de S&o Paulo, Brasil. Uma planta de sintese de aménia com gaseificacao de biomassa
sob pressdo atmosférica é alimentada com bagaco advindo da industria sucroalcooleira. Trés
fontes de energia, nomeadas syngas, eletricidade e gas natural, sdo usadas como combustiveis
na planta de utilidades para descarbonizar parcial ou totalmente a producdo de amonia. Dois
cenarios foram analisados, um alternativo, considerando excedente de bagaco para produzir
amoOnia e o convencional, no qual o excedente de bagaco é queimado em caldeiras para produzir
excedente de eletricidade e a producdo de amdnia utiliza reforma de metano a vapor do gas
natural. A analise também inclui o transporte de bagaco de usinas sucroalcooleiras 20 km
distante da localizacdo da planta de aménia, resultando numa producdo estimada de 1235
tnHa/dia. Para uma taxa de juros de 8%, o valor presente liquido dos cenarios com gaseificacdo
se reduziu de 39 a 53% comparado com o cenario convencional enquanto a taxa interna de
retorno modificada varia de 14 a 19% dos cenérios alternativos para o convencional,
respectivamente. O custo exergético unitario da amoénia é elevado em 54 a 100% quando 0s
cenarios de gaseificacdo sdo comparados com o convencional. Por fim, até 2,0 Mtcoz/ano
podem ser evitados se 0 bagaco residual for utilizado em gaseificagdo e ndo queima direta, o

que corresponde a reduzir pela metade as emissdes de CO- do cendrio convencional.

Palavras-chave: fertilizantes, amonia, biomassa, bagaco de cana-de-agUcar, gaseificacao,

exergia, exergoeconomia.



ABSTRACT

TELINI, R. O. Exergy, economic and environmental analysis of ammonia production by
residual sugarcane bagasse gasification. 2021. MSc Thesis — Polytechnic School, University
of Sao Paulo, Sao Paulo, 2021.

The fertilizer industry is responsible for 35% of chemical compounds used in food worldwide,
Worthing between 7 to 9 billions of dollars annually, related to the importation of fertilizers in
global scale. Brazil, otherwise, has a deficit in its trade balance linked to the nitrogen fertilizers,
importing up to 80-90% of the compounds used in the country. Over the nitrogen fertilizers,
ammonia has higher CO. emissions, once its input fuel is natural gas, with emissions ranging
290 Mtcoo/year. Based on this scenario, the present work aims to evaluate the potential to
produce synthetic nitrogen fertilizers from sugarcane bagasse in Sdo Paulo state, Brazil. An
ammonia synthesis plant with biomass gasification at atmospheric pressure is fed with residual
sugarcane bagasse from one or more sugarcane mills. Three energy resources, namely syngas,
electricity or natural gas are used as utility fuel, in order to partially or totally decarbonize the
production of ammonia. Two scenarios were analyzed, the alternative one considering bagasse
surplus from the mill for ammonia production, and the conventional one, with no bagasse
surplus, aiming to separately generate electricity to the grid in the sugar cane mill and produce
ammonia by using a typical steam methane reforming plant. The analysis also includes the
transportation of surplus bagasse 20 km far from the ammonia plant localization, resulting in
an ammonia production estimated in 1235 tnna/day. For a discount rate of 8%, the net present
value of the scenarios with biomass gasification decreased by 39 to 53% compared to the
conventional scenario, whereas the modified internal rate of return ranges from 14-19% from
alternative to conventional scenario, respectively. The unit exergy cost of ammonia is increased
in 54 to 100% when biomass gasification scenarios are compared to the conventional. Finally,
2.0 Mtco/y can be avoided by using the residual bagasse as feedstock in the ammonia plant,

which is half the CO, emissions for the conventional scenario.

Keywords: fertilizers, ammonia, biomass, sugarcane bagasse, gasification, exergy,

exergoeconomy.



LISTA DE ABREVIATURAS

ANTT Agéncia Nacional de Transportes Terrestres

ATR Reforma/Reformador Autotérmico

CAPEX Capital Expenditure

CcC Ciclo Combinado

CCS Carbon Capture and Storage

CGEE Centro de Gestéo e Estudos Estratégicos

CLFBB Caldeira de Leito Fluidizado Borbulhante para Biomassa
COFINS Contribuicdo para o Financiamento da Seguridade Social
DEA Di-etanol-amina

DEPG Di-metil-éter de polietileno-glicol

EE Eletricidade

EUA Estados Unidos da América

GASBOL Gasoduto Brasil-Bolivia

GEE Gases de Efeito Estufa

GN Gés Natural

ICMS Imposto sobre Operaces relativas a Circulacdo de Mercadorias e sobre

Prestacdes de Servigos de Transporte Interestadual e Intermunicipal e

de Comunicacéo

LCA Anélise de Ciclo de Vida
LETE Laboratdrio de Engenharia Térmica e Ambiental
MDEA Metil-di-etanol-amina

MEA Mono-etanol-amina

MEG Monoetilenoglicol

O&M Operacéo e Manutencao

P&D Pesquisa e Desenvolvimento
PBT Peso Bruto Total

PBTC Peso Bruto Total Combinado
PCI Poder Calorifico Inferior

PCS Poder Calorifico Superior

PIS Programa de Integracdo Social
POX Oxidacéo Parcial

PROALCOOL Programa Nacional do Alcool



PSA
ROI
RPA
RPE
RT
SMR
SYNGAS
SP
SUCRE
TIR
TIRM
TMA
TVCD
TVCP
UM
VPL

Adsorcao por Oscilacdo de Pressao
Retorno de Investimento

Retorno da Proposta Analisada
Retorno da Proposta Esperada

Raio de Transporte
Reforma/Reformador de Metano com vapor
Gas de sintese

Sdo Paulo

Sugarcane Renewable Electricity
Taxa Interna de Retorno

Taxa Interna de Retorno Modificada
Taxa Minima de Atratividade
Turbina a Vapor de Condensacao
Turbina a VVapor de Contrapressao
Usina Média

Valor Presente Liquido



SIMBOLOS

B;b

Tox Q@ T & mo o O
=

— D
o
\DO
[ee]
=

ROI

LISTA DE SIMBOLOS

Exergia (kJ); Exergia especifica (kJ/kg ou MJgiesel/M3diesel OU MJbagaco/t bagaco)
Fluxo/taxa de exergia (kW)

Fracdo massica de carbono; Taxa de Custo ($/s); Capacidade do caminhéo
(tbagaco); Custos (unidades monetérias)

Custo exergético unitario

Distancia entre dois pontos da superficie terrestre (km)

Total de poluentes emitidos (kg)

Fluxo de energia (kW)

N° total de veiculos; Fator de emissdo de poluentes (g/km)

Gravidade (m/s?)

Fracdo massica de hidrogénio

Fluxo de entalpia (kW); Entalpia especifica (kJ/kg)/Entalpia de vaporizacao
(MJ/kg)

Variagdo da entalpia de reacdo (kJ/mol)

Investimento inicial (unidades monetarias)

Taxa de juros (%)

Comprimento total da via

Teor de umidade

Vazao massica (kg/s)

Fracdo massica de nitrogénio; Namero Adimensional

NUmero/quantidade finita de entradas, saidas, componentes

Presséo (bar)

Poder calorifico inferior (MJ/kg)

Poder calorifico superior (MJ/kg)

Fluxo de calor (kW)

Fragdo massica de oxigénio

Fracdo massica de enxofre

Raio de curvatura da Terra (km); Receita (unidades monetarias)

Retorno de Investimento (%)



RPA
RPE

Sis
sger
SC

TIR
TIRM

tc

=

Retorno da Proposta Analisada (unidades monetérias)
Retorno da Proposta Esperada (unidades monetarias)
Consumo exergético especifico (MJdieset/MJbagaco)

Taxa de entropia (kW/K); Entropia especifica (kJ/kgK)
Taxa de geragéo de entropia (KW/K)

Consumo especifico de combustivel do caminh&o (m3giesei/lkm)
Temperatura (K ou °C)

Taxa Interna de Retorno (%)

Taxa Interna de Retorno Modificada (%)

tempo (s, dias ou ano)

Tonelada de cana

Volume (m?3)

Poténcia (kW)

Fracdo molar ou massica

Taxa de investimento

Elevacéo (m)

SIMBOLOS GREGOS

N2 S © T O3S Db ™

m

Constante numeérica
Variacdo

Eficiéncia

Potencial quimico
Velocidade (m/s)
Latitude (°)

Longitude (°)

Umidade

Relacdo Bagaco/Amoénia

Fator para escala em transportes

SOBRESCRITOS

Molar



*

0 Estado de Referéncia

bagaco Bagaco

CO2 Gas carbonico

caminhGes  Caminhdes

diesel Diesel

e Entrada

NH3 Amonia

S Saida

viagens Viagens

SUBSCRITOS

0 Estado de Referéncia Padrao; Estado morto
298K Condicéo de referéncia de 298 Kelvin
agua Agua

ar Ar atmosférico

at Ap0s transporte

b Exergético racional

b, bagaco Bagaco

bt Antes do transporte

CO2c Gas carbonico capturado/Gas carbdnico biogénico capturado
c Consumido

cald Caldeira

capturado Retirado e com valor comercial
caminhéo Caminhéo

ch Quimica

cin Cinética

cogeracao Cogeragéo

comb Combustivel

diesel Diesel

e Entrada, emisséo

entrada Entrada

ef Efetivo

Estado de Referéncia restrito



efl Efluentes

el Eletricidade

ex Exergética

f Financiamento

ger Gerado

GN Gés Natural

i Cidade, poluente

J Periodo; categoria de veiculo
m Massico

n Ultima(o) entrada/saida/componente; total de periodos
NH3 Amonia

P Produzido

p Grau de perfeicdo

ph Fisica

pot Potencial

produtos Produtos

purga Purga

Q Calor

r Fonte de calor; frota de veiculos; reinvestimento
residual Residuo do processo

s, saida Saida

sim Simulacao

T Transportado

tv Turbina a vapor

% Vaporizagado

va Vapor de alta pressao

vb Vapor de baixa pressdo

{ Umidade

UM Usina Média

w Eletricidade

X Equipamento/Processo



LISTA DE FIGURAS

Figura 1 - Principais paises produtores de fertilizantes nitrogenados. ...........ccccccvvveveiiieinenne 16
Figura 2 - Perfil da producéo de fertilizantes nitrogenados no Brasil .............cccccoevevviieinenne 17

Figura 3 - Porcentagem de Estimativa de Moagem de Cana no Brasil no Ano-Safra 2018-19.

Figura 4 - Localizacdo das cidades com moagem de cana no estado de S&o Paulo (acima) e
localizac@o do gasoduto GASBOL e suas ramificaces (abaiX0) ........cccceveeverieeiveresiiesnennnns 22

Figura 5 - Etapas de producdo de etanol e agucar considerando usina anexa e usina autbnoma.

Figura 6 - Esquematizacao de uma planta convencional de producdo de amonia. .................. 29
Figura 7 - Esquematizacdo da etapa de captura de carbono por meio de processo quimico....32
Figura 8 - Esquematizacdo da etapa de captura de carbono por meio de processo fisico. ....... 34
Figura 9 - Unidade de ProduGao de AMONIA ..........ccvriiieieiieieie st 35
Figura 10 - Esquematizacdo da planta de utilidades.............ccccveieiieiiiicseccece e 37
Figura 11 - Esquema de planta alternativa com gaseificacao de bagaco de cana-de-acUcar....45

Figura 12 - Volume de controle com diversas entradas e saidas, trabalho efetivo e transferéncia

o[- 307 1L ] S 47
Figura 13 - Balango de custos para 0 volume de controle genérico X. .......cccccvevvivnerervnennns 51
Figura 14 - Sistema de Cogeracdo simples para exemplificar os critérios de particéo. ........... 53
Figura 15 — Etapas associadas a cadeia de suprimentos de biomassa. ..........cccccevvveveiiveiinennne 57
Figura 16 — Visualizag@o do coNCeito de VPL. .......cccooiiiiiiiiiicie e 61

Figura 17 — Diagrama representativo para producdo de amoénia por meio da rota convencional.

Figura 18 — Diagrama representativo para producdo de amonia por meio da rota alternativa. 65

Figura 19 — Ciclo de cogeragéo utilizado pela usina sucroalcooleira no cenario convencional.

Figura 21 — Volume de controle relacionado a etapa de transporte de bagaco em cenarios
alternativos destacado €m VErMEIN0. ...........cviiriiiie e 69
Figura 22 — Cenérios para a producdo de aménia e tipos de ciclos na planta de utilidades
possiveis de acordo com os recursos de entrada disponiveis: (a) convencional; (b) bagaco e

eletricidade; (c) apenas bagaco; (d) bagaco e gas natural. ............ccccoevveveieiiccn e 72



Figura 23 — Esquematizagdo de pardmetros considerados para a anélise incremental............. 75

Figura 24 — VVolume de controle considerado para a analise econémica do cenario convencional.

Figura 26 — Resumo das emissdes consideradas de acordo com as etapas consideradas neste
trabalho para cada um dos cenarios eStUdAdOS. ..........ccvviveiieiiiiece e 78
Figura 27 — NUmero representativo de usinas sucroalcooleiras classificados de acordo com a
capacidade de moagem no estado de SA0 PaUl0. .........cccccveiiiiiieie i 80
Figura 28 — Potencial de producdo de amonia a partir do bagaco residual de usinas
sucroalcooleiras de acordo COM @ MOAGEIM. ...c..eecvieveiieiieeieseesteeie e sreerre s e sreeste e sreesre e 81
Figura 29 — Excedente de eletricidade na cogeracdo da usina sucroalcooleira de acordo com a
140720 =] 0 PSP RPT TR 81
Figura 30 — Eficiéncia exergética racional da cogeragao na usina sucroalcooleira de acordo com
N 0 T =0 =T PR 82

Figura 31 — Irreversibilidade na cogeracdo da usina sucroalcooleira de acordo com a moagem.

Figura 33 — Mapa com as cidades consideradas como local da planta de aménia (Praddpolis) e
fornecedora adicional de bagaco (Guariba) ambas em roxo, e outras usinas da regido sob raios
MAIOres qUE 20 KM BM VEITE. ..ottt bbb 85
Figura 34 — Porcentagem de incremento do custo exergético unitario de transporte do bagago
em cinza (eixo direito) e potencial de producdo de aménia (eixo esquerdo) de acordo com a
Variagao do raio de traANSPOITE. ......oiueiieieieiie ettt sttt b e sre et enee e 86
Figura 35 — Custo exergético unitario, eficiéncia exergética racional e taxas de producéo de
amonia e CO; para os cenarios e configuracdes estudadas de acordo com os recursos de entrada
e ciclo na planta de utilidades disponiveis: (a) gés natural + ciclo Rankine (b) bagaco e
eletricidade + ciclo Rankine; (c) apenas bagaco + ciclo Rankine; (d) bagago e gés natural +
ciclo Rankine; (e) apenas bagaco + ciclo combinado; (f) bagaco e gas natural + ciclo
(070] ] 01 = Vo o JS RS 87
Figura 36 — Custos e receitas em USD/tnns considerados na anélise incremental. Os valores de
receitas de CO2 e custos relacionados ao transporte ndo sdo mostrados devido a baixa ordem

0[N0 a0 (<2 VRS SR 90



Figura 37 — Principais indicadores econdémicos obtidos a partir do fluxo de caixa para cada
configuracéo estudada, com planta de amonia alternativa operando por 200 dias................... 92
Figura 38 — Principais indicadores econdémicos obtidos a partir do fluxo de caixa para cada
configuracdo estudada, com planta de amonia alternativa operando por 340 dias................... 93
Figura 39 — Emissdes de CO2 em tco2/tnHs considerados na andlise incremental. Emissdes

menores que 0,1 tcoa/tNHz NE0 SA0 MOSIIAUAS. .....eovveieeiieie e 94



LISTA DE TABELAS

Tabela 1 - Dados de estimativa de moagem, producédo de acucar e etanol do ano-safra 2018-19
0T =] ] | PSPPSR 19
Tabela 2 - ReacBes na reforma a vapor de Metano............cccvevevveie e e 30

Tabela 3 - Comparacdo de producdo de amonia na literatura por meios alternativos utilizando

010 4 - SO SPRRPRR 40
Tabela 4 — Etapas e reag0es do processo de gaseificacao de biomassa..........cccevvvrververiennnnnn 41
Tabela 5 - Comparagdo entre tipos de tecnologias de gaseificago. ..........cccceveveiereninnnnnn. 43

Tabela 6 — Dados utilizados para o calculo do consumo especifico, no que se refere ao diesel e
YO R o F= Vo= T IV 0 11 o o TP OSSPSR 71
Tabela 7 — Equacionamento do custo exergético unitario dos produtos de acordo com o
combustivel no gaseificado e na planta de utilidades.............cccvereiiiiineiic e 72

Tabela 8 — Dados utilizados para o calculo do consumo especifico, no que se refere ao gas

natural, eletricidade, CO2 € AMONIA. ....ccooi it e e e e e e e e e e 73
Tabela 9 — Valores referentes aos combustiveis Utilizados. ........oeeeeeeeee oo, 74
Tabela 10 — Pardmetros econdmicos adotados para os cenarios analisados..............cc.ccevevene. 76

Tabela 11 — Producdo de acucar, etanol, porcentagem de bagaco residual e excedente de
eletricidade para a usina proxima a planta de aménia (Praddpolis) e para a usina fornecedora de
bagaco residual adicional (GUAriDA). .........cccoeiiiiiiiii 84
Tabela 12 — Parametros considerados na analise incremental para as configuracdes e cenarios
estudados. Valores em vermelho sdo negativos e indicam custos ou lucro incremental abaixo
A0 CENATIO 0B FEFEIEINCIA. .....ve vttt sttt e ens 89
Tabela 13 — Emisses diretas e indiretas e evitadas de CO> relacionadas a cogeracao das usinas
sucroalcooleiras, ao transporte de bagaco e as plantas de amoénia, em tco2/tNHz. «oovevvereeennene 95
Tabela 14 — Dados de moagem referentes ao ano safra 2018-2019 por cidade e n° de plantas por
(o110 Yo Lo U= 020 TSRS 112



SUMARIO

L INTRODUGAD ..ottt sttt ettt en sttt n s 16
2. OBIETIVOS ...ttt r e ne e nnre e 23
2.1. OBIETIVO GERAL ... 23
2.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS ...t teete s vesas st 23
3. REVISAO BIBLIOGRAFICA ....coooiiiiiiriiieitssieeisesssssss s 24
3.1. USINA SUCROALCOOLEIRA ... oot 24
3.2. UNIDADE DE PRODUGAO DE AMONIA ......cooiiiiiiiineinninseieesssessessesesssssenns 27
3.2.1. Planta TradiClonal ..........ccoovoiiiiiiiiie e 28
3.2.1.1. Produgdo de Syngas Via SMR..........cccoiiiiiiiiiiie e 29
3.2.1.2. PUIITICAGAD SYNQAS. ... ctiitiiiieiieiieiteie sttt 31
3.2.1.3. ProduGa0 A& AMONIA .....cueiuieiieieieiiesie sttt bbb 34

3.2.2. Planta de ULIHIJAUES. ........coveiiiiieieie e 37
3.2.3. Plantas AEINALIVAS. ..........coviiieieiiriesieiee et 38
3.2.3.1 O processo de gaseifiCaCh0.........cccvevuiiieiierieiie s 40
3.2.3.2 Tecnologias de gaseifiCagan .........ccovvieiieriiiie i 42
3.2.3.3 Gaseificacdo de bagaco para producdo de amonia........cccceevvevvevieeeesieesieseene. 44

3.3. ANALISE EXERGETICA .....oooiiiiimieiieineissssse st 46
TR 00 I 14170 o L1 0% o J SRR 46
3.3.2. Balanco exergético, componentes da exergia e eficiéncia exergética..................... 46

3.4. ANALISE EXERGOECONOMICA ......coviimiirireinnciseseessssseesesesssssssassssssssassesssesas 50
I 1011 0o L1 o To T USSP 50
3.4.2. BalanGo 08 CUSTLOS .....ccueiuieieeiieieie ettt bbbttt 51
3.4.3. Critérios de particdo COmM DAaSe EXEIgEtICA. .......cvuvreereeieiie e eree e 52
3.4.3.1. Método da igualdade ...........cceceueiieieiiiiiee s 54
3.4.3.2. MEt0dO da BXIIAGAD .....ceeiveeieeriesieeieeee e stesee e e ste e e sreeae e sreeeeeneenns 54

3.5. TRANSPORTE DE BIOMASSA ... oot 56



3.6. ANALISE ECONOMICA ......oooiiiieiieiseisiss sttt 59
3.6.1. Valor Presente Liquid0 (VPL) ..cccoeiiiiieiieieieiese e 60
3.6.2. Retorno de INVestimento (RO .....ccvoiiieiieiicie e e 61

3.6.3. Taxa Interna de Retorno (TIR) e Taxa Interna de Retorno Modificada (TIRM)....62

3.6.4. ANAlLISE INCIEMENTAL.......ccveiieiiiiicce et 63

4. DESCRICAOQ DE SISTEMAS E MODELAGEM ......covvuivieieeeseeeseeieneesseesies s, 63
4.1. USINA SUCROALCOOLEIRA E CONFIGURACOES DE COGERACAO.............. 64
4.2. TRANSPORTE DE BAGAGO RESIDUAL ........ooooveereeeseeeeeeeeessesseseiessessssssee s 63
4.3. CONFIGURAGCOES DE PLANTA DE AMONIA ........oovovveeeeeiereeeeeesseeeeseeee o 71
4.4, ANALISE ECONOMICA ..ottt 73
4.4.1. ANAlise INCrEMENTAl........ccviiiiiiiiiccre e bbb 74
4.4.2. ANalise de FIUXO 08 CAIXA ....eciviiireiiiiiiirie ittt et ebe e saaeereesbae e reesnee s 75

4.5. ANALISE DE EMISSOES DE CO2 ...ocvoeveeeeeeeeestseeseessesseessess s 77
5. RESULTADOS E DISCUSSOES........cooiveeeeeeieeesieeeseessesseessesssssess s 79
5.1. COGERACAQ DA USINA SUCROALCOOLEIRA........ooovveeeeeeeeeeeesseeeeseienenions 79
5.2. TRANSPORTE DE BAGAGO RESIDUAL .......ccooveivieeeeeeeeeeeeeeeeeeniesseeneseeeneneens 84
5.3. PRODUGCAQO DE AMONIA ... 86
5.4. ANALISE ECONOMICA ..ot s e 88
5.5. ANALISE DAS EMISSOES DE COg.....oocoreveeeeeeeeeeeseseeveeeeeeeiesesesseeses s 94
B. CONCLUSAD ..ottt st 97
REFERENCIAS ...ttt ettt s st 99
APENDICE A — LISTA DE CIDADES PRODUTORAS DE CANA E MOAGEM .......... 112

APENDICE B — ETAPAS E PROCEDIMENTOS DE CALCULO DO POTENCIAL DE
AMONIA E DO BAGACO DISPONIVEL APOS O TRANSPORTE DE BIOMASSA .....116

B.1 — USINA SUCROALCOOLEIRA E POTENCIAL DE AMONIA .......ccoovevrrnne. 116

B.2 - TRANSPORTE DE BAGACO RESIDUAL ........cccoiiiiiiiiii 117



16

1. INTRODUCAO

A industria de fertilizantes possui uma importancia historica para a sociedade, visto que
sdo utilizados cerca de 35% de compostos quimicos nos alimentos consumidos pela
humanidade (ASSOCIACAO BRASILEIRA DAS INDUSTRIAS DE TECNOLOGIA EM
NUTRICAO VEGETAL, 2017). Em 2019 o valor importado de fertilizantes totalizou US$ 9,10
bilhdes enquanto em 2020, o montante foi de US$ 7,2 bilhdes (BANCO NACIONAL DE
DESENVOLVIMENTO ECONOMICO E SOCIAL, 2021; GOTTENS, 2021)

Dentro deste segmento, destaca-se o setor de fertilizantes nitrogenados, sendo China,
Russia, india e Estados Unidos responsaveis por 55% do montante produzido no mundo,
conforme mostrado na Figura 1 (ASSOCIACAO BRASILEIRA DAS INDUSTRIAS DE
TECNOLOGIA EM NUTRICAO VEGETAL, 2018). Dos fertilizantes nitrogenados,
destacam-se: amdnia, ureia, sulfato de amodnio e nitrato de aménio. A evolucdo da producdo
destes no Brasil € apresentada na Figura 2, na qual percebe-se um crescimento na producdo de
amonia e ureia, enquanto o sulfato de aménio e o nitrato de amdnio possuem indices de

produtividade praticamente constantes ao longo dos anos.

Figura 1 - Principais paises produtores de fertilizantes nitrogenados.
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Fonte: Associacdo Brasileira das Industrias de Tecnologia em Nutricdo Vegetal (2018).
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Figura 2 - Perfil da producéo de fertilizantes nitrogenados no Brasil
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Fonte: Associacdo Brasileira da Industria Quimica (2018).

Dessa maneira, 0 Brasil se constitui em um grande importador de fertilizantes
nitrogenados, chegando a importar um volume de cerca de 8,7 milhdes de toneladas em 2017,
sendo que o pais é considerado o maior importador de ureia do mundo (ASSOCIACAO
BRASILEIRA DAS INDUSTRIAS DE TECNOLOGIA EM NUTRICAO VEGETAL, 2018;
EMPRESA DE PESQUISA ENERGETICA, 2017). Ainda segundo Manente e Marino (2020),
cerca de 80-90% dos fertilizantes nitrogenados consumidos no Brasil s&o importados. 1sso deixa
0 pais suscetivel as variagdes de preco no mercado internacional devido aos pregos do gas
natural e oleo, que sdo os principais insumos para producdo de fertilizantes, bem como de
fatores logisticos e custos de transporte. (HERNANDEZ E TORERO, 2011). O gas natural
chega a representar entre 60% a 70% dos custos de producdo para a industria de fertilizantes
nitrogenados (MANENTE E MARINO, 2020).

A amonia é um dos compostos quimicos mais utilizados no mundo, principalmente para
a producdo de fertilizantes. Ela é obtida a partir da sintese direta de gas nitrogénio e hidrogénio,
sendo o primeiro encontrado em abundancia na atmosfera e o segundo obtido
convencionalmente pela reforma a vapor de metano. (FRATTINI et al., 2016). A producéo

mundial se encontra na faixa de 109 milhdes de toneladas por ano, gerando cerca de 290 milhGes
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de toneladas de CO, (GILBERT et al. 2009; FRATTINI et al., 2016) e com uma elevada
demanda energética priméria global, na faixa de 1,2% (AHLGREN et al., 2008).

No Brasil, pode-se perceber um aumento na producéo de aménia de 2013 a 2016 pela
Figura 2, sendo ainda a capacidade de producéo instalada no pais em 2017 correspondente a
1.583.650 toneladas de amonia (EMPRESA DE PESQUISA ENERGETICA, 2017).

Tendo em vista uma tendéncia de diminuigdo de uso de combustiveis ndo-renovaveis
com o objetivo de diminuir a emissdo de gases de efeito estufa, diversos estudos tém sido
realizados visando expandir o conhecimento acerca de fontes e processos alternativos na
producdo de amonia, utilizando como fontes alternativas a energia solar (MICHALSKY;
PFROMM, 2011; MICHALSKY etal., 2012), e6lica (MORGAN; MANWELL; MCGOWAN,
2014) e plasma (PENG et al., 2018). Ha também um grande destaque para a gaseificacdo de
biomassa de diversos tipos para producdo de amonia: madeira (ANDERSSON; LUNDGREN,
2014; ARORA et al., 2017; GILBERT et al., 2014; SARKAR; KUMAR; SULTANA, 2011,
TOCK; MARECHAL; PERRENOUD, 2014), bagaco de cana-de-agticar (FLOREZ-ORREGO,
2018), palha de salgueiro (AHLGREN et al., 2008) e palmeira africana (BARRIOS et al., 2017).

A gaseificacdo teve seus primordios em 1792 com o objetivo de produzir gas de sintese
(syngas) para iluminar as cidades a partir do carvao. Ao final dos anos de 1920, ja existiam
1200 plantas de gaseificacéo operando nos Estados Unidos (REZAIYAN; CHEREMISINOFF,
2005). Trata-se de um processo termoquimico de conversao de fonte de combustivel a base de
carbono em gas combustivel por meio de agentes gaseificadores, como o CO2 e cujos produtos
principais sdo 0 CO e o Ho, utilizados tanto para geragdo termelétrica como para atender
demandas térmicas, ou ainda sdo convertidos em hidrocarbonetos liquidos (BREMAUD et al.,
2005; CODA et al., 2007; MA et al., 2011). Em escala industrial, ela pode ser especificada em
trés importantes processos: (MAHINPEY; GOMEZ, 2016)

e Reacgdes de pirolise: reagdes acima de 700 °C, envolvendo combustiveis sélidos e
reacOes complexas, com a formacao de char e volateis, além da producéo de tar quando
os volateis séo liquefeitos a baixas temperaturas.

e Reacdes de oxidacdo: Sdo exotérmicas, sendo o char e os volateis queimados com O»
para a producgéo de CO2 e CO.

e Reacdes de reducdo: char, tar e hidrocarbonetos séo gaseificados com CO; para a
producdo do syngas por meio de reaces endotérmicas com o calor advindo das reacfes

de oxidag&o.
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A producéo de fertilizantes nitrogenados e amonia a partir da gaseificagao de biomassa
pode promover redugdes consideraveis em gases de efeito estufa, como ja foi demonstrado por
meio da Analise de Ciclo de Vida (do inglés: Life Cycle Assessment — LCA) do uso da energia
e impactos ambientais (AHLGREN et al., 2008, AHLGREN et al.,, 2010; GILBERT;
THORNLEY, 2010). Reducdes nas emissdes de gases de efeito estufa da ordem de 65% foram
encontradas por Gilbert et al., (2014), enquanto diversos trabalhos encontraram uma quantidade
minima ou mesmo negativa de emissdes de CO2 em fungdo da amonia produzida (AHLGREN
et al., 2008; GILBERT et al., 2014; SARKAR; KUMAR; SULTANA, 2011; TOCK;
MARECHAL; PERRENOUD, 2014).

Uma vez que a gaseificacdo de biomassa € realizada a partir de residuos de producéo de
um produto primario, € importante pensar em uma producdo combinada de produtos a partir de
uma escolha adequada de localizacdo de planta que contenha gaseificacdo em local proximo a
usina do produto primario, reduzindo assim eventuais custos com transporte.

Na regido Sudeste do Brasil, hd um grande potencial de geragdo combinada de recursos
provenientes da industria sucroalcooleira, que possui cerca de 65% de toda a moagem de cana
no pais, além de 74% da producdo de aculcar e 58% da producéo de etanol, sendo o estado de
SP com producéo de cerca de 14 bilhdes de litros de etanol. Os dados por regido sdo mostrados
na Tabela 1 e na Figura 3 (COMPANHIA NACIONAL DO ABASTECIMENTO, 2018). O
fato de o estado de Séo Paulo ser um dos maiores produtores se deve a melhorias continuas
realizadas desde a década de 1970, sendo alvo de politicas publicas que impulsionaram o setor
da cana na época, como o Programa Nacional do Alcool (PROALCOOL) (RODRIGUES;
MORAES; BACHA, 2012).

Tabela 1 - Dados de estimativa de moagem, producdo de agucar e etanol do ano-safra 2018-19

no Brasil.
~ Producéo de o
L I\/!oagem Pro@ugao % Producéo etanol /o ~
Regido (Milhdes de % moagem agucar de acticar (milhdes de Produgéo
tc/ano) (x1000 t) ¢ litros de Etanol
Sudeste 4124 64,9% 25.385,1 74,1% 17.539,8 57,7%
Centro-Oeste 138,3 21,8% 3.843,6 11,2% 9.431,9 31,0%
Nordeste 447 7,0% 2.587,8 7,6% 1.728,7 5,7%
Sul 36,7 5,8% 2.374,0 6,9% 1.480,2 4,9%
Norte 33 0,5% 55,3 0,2% 230,2 0,7%
Total 635,4 34.245,8 30.410,8

Fonte: Companhia Nacional do Abastecimento (2018).
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Figura 3 - Porcentagem de Estimativa de Moagem de Cana no Brasil no Ano-Safra 2018-19.
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Fonte: Companhia Nacional do Abastecimento (2018).

Dessa forma, de acordo com Ferreira-Leitdo et al. (2010), o Brasil produziu 415 milhdes
de toneladas de residuos advindos da cana-de-agucar, sendo 194 milhdes de toneladas de bagaco
e 220 milhdes de toneladas de palha em 2008. Os autores destacam ainda que o contedo
energético contido nesses residuos possui grande relevancia para a producao de bioetanol, uma
vez que um terco da energia total da planta de cana-de-agucar esta contida no bagaco, enquanto
mais um terco também é verificado na palha de cana. Vale ressaltar que uma parte desses
residuos deve permanecer no campo (no caso da palha — 50%) para evitar erosao e outra parte
relacionada ao bagaco deve ser cogerada para geracao termelétrica, além de atender demandas
térmicas do processo de producéo de etanol de 12 geracdo. (FERREIRA-LEITAO et al., 2010).

Com relacdo ao bagaco, Florez-Orrego e Oliveira Junior, (2015a) modelaram uma
planta de geracdo de etanol e agucar, encontrando uma relacéo entre o fluxo de cana que entra
no processo e a quantidade de bagaco residual que sai dele. Define-se bagaco residual como
sendo aquele em que ndo havera outro tipo de uso dentro do processo produtivo de
etanol/agucar, sendo apenas considerado residuo do processo.

Tendo em vista que o estado de Sdo Paulo detém o maior nimero de usinas
sucroalcooleiras do Brasil, pode-se estimar que ha uma oportunidade a ser estudada quanto ao
aproveitamento dos residuos oriundos deste tipo de usina na producdo de produtos de maior
valor agregado se comparados com a convencional producédo de eletricidade na cogeracéo da
usina sucroalcooleira. Dentre essas oportunidades, destaca-se a producdo de amonia por meio

de gaseificacdo de bagaco, que pode diminuir o uso de recursos ndo-renovaveis na cadeia de
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producdo de fertilizantes, além de ser possivel realizar a captura de carbono da atmosfera e
conversdo de COz em produto comerciavel (FLOREZ-ORREGO, 2018).

A utilizacdo apenas de recursos renovaveis e rotas alternativas como a gaseificacao pode
ndo ser uma alternativa viavel no médio-curto prazo, uma vez que 0 processo convencional de
producdo de aménia utiliza g&s natural como combustivel de alimentacdo de processo via
reforma a vapor de metano, e o seu preco de mercado aliado a sua conveniéncia de estado de
desenvolvimento tecnoldgico do processo sdo fatores que vao de encontro ao uso apenas de
renovaveis.

Dessa forma, o estado de Sdo Paulo também se apresenta vantajoso quanto ao uso de
gas natural, uma vez que o gasoduto Brasil-Bolivia (GASBOL) atravessa o estado vindo do
Mato Grosso do Sul e termina no Parana, contando ainda com ramificacdes dentro do estado.
Os mapas indicados na Figura 4 evidenciam a localizacdo do gasoduto e das cidades produtoras
de cana, 0 que pode ser benéfico para o aproveitamento de parte desta fonte de energia em
processos relacionados a este tipo de industria.

Baseado no impacto ambiental ja citado pela industria de amonia e a demanda deste
insumo na producado de fertilizantes nitrogenados no Brasil, bem como na disponibilidade de
biomassa no pais, a importancia deste estudo torna-se relevante do ponto de vista energético,
econdmico e ambiental, na medida em que busca comparar rotas convencionais (utilizando gas
natural apenas) com rotas alternativas (utilizando gaseificacdo de bagaco e eletricidade ou gas
natural ou gas de sintese a partir do bagaco), além de adicionar elementos geograficos e dados
de producdo de usinas sucroalcooleiras, 0 que complementa trabalhos anteriores dedicados a
este tema, como por exemplo, Fl6rez-Orrego (2018). Adicionalmente, Fl6rez-Orrego (2018)
enfatiza que um estudo ndo-convencional para a producdo de fertilizantes sintéticos pode
representar um importante caminho para o desenvolvimento de novas tecnologias e processos
para serem usados no futuro.

Por fim, a area relacionada a producdo de amonia a partir de fontes renovaveis
representa uma grande oportunidade para futuras aplicacdes além dos fertilizantes, como por
exemplo sendo um promissor combustivel em diversos setores da economia (maritimo,
automobilistico, etc.), o que pode gerar uma demanda deste produto no futuro nessas areas.
Portanto o estudo de formas de se produzir aménia é importante na estimativa de custos,
identificacdo de ineficiéncias e desenvolvimento de processos eficientes, que estejam alinhados
as metas globais de reducdo de emissdes estabelecidas por convengdes internacionais como o
Acordo de Paris em 2016, além de, para o cenario brasileiro, poder representar uma

oportunidade de reduzir o déficit proporcionado pelas importacdes de fertilizantes
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nitrogenados, reduzindo assim a dependéncia de mercados externos e que estdo sujeitos a

volatilidade de precos e variagdes cambiais.

Figura 4 - Localizacdo das cidades com moagem de cana no estado de S&o Paulo (acima) e
localizacdo do gasoduto GASBOL e suas ramificagdes (abaixo)
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2. OBJETIVOS

2.1. OBJETIVO GERAL

O objetivo deste trabalho é simular diferentes ciclos de cogeracdo na usina
sucroalcooleira e interpretar anélises de diferentes tipos de configuragdes de usinas de producao
de aménia, comparando dois cenarios principais: um convencional, no qual o bagaco advindo
da cogeracdo de usinas sucroalcooleiras € utilizado para gerar excedente de eletricidade e a
amonia é produzida utilizando reforma a vapor de metano; outro alternativo, com diferentes
configuracdes que consideram a gaseificacdo do bagaco residual, sendo necesséria a avaliacdo
do transporte deste de usinas nas proximidades para elevar a producdo de aménia.

Com isso, pretende-se avaliar e comparar 0s cenarios a partir de analise exergeética e
econdmica, visando a obtencdo dos custos exergéticos unitarios dos produtos e subprodutos da
producéo de ambnia e pardmetros econdmicos, como o Valor Presente Liquido (VPL), Retorno
de Investimento (ROl — do inglés “Return of Investment”) e Taxa Interna de Retorno
Modificada (TIRM), além das emiss@es de gases de efeito estufa (GEE) por configuracdo. Este
trabalho utiliza ciclos de poténcia na cogeragdo da usina sucroalcooleira com temperatura e
pressdo de vapor supersaturado acima de valores convencionais utilizados na literatura (22
bar/300 °C), o que eleva a quantidade de bagaco residual que pode ser utilizada na gaseificacao.
Além disso, hd a consideracdo do fator geografico, com dados de producdo de usinas
sucroalcooleiras no estado de Sdo Paulo, e a consequente compra de bagaco de usinas proximas

a localidade definida para a planta de amdnia, bem como o transporte da biomassa.

2.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Estudar a melhor localidade para a instalagdo de planta de producdo de amdnia, bem como
o transporte de bagaco visando maximizar a producao.

e Analisar os cenarios convencional e alternativos para producdo de amonia através da
interpretacdo de diferentes indicadores, sob o ponto de vista exergético, econdmico e de
emissdes de CO; geradas.

e Simular ciclos de cogeracdo na usina sucroalcooleira visando obter as quantidades de
eletricidade excedente ou bagaco residual, sendo o ultimo utilizado para producdo de

amonia.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Esta secdo tém o objetivo de revisar 0s conceitos e teorias relacionados aos sistemas
analisados neste trabalho. Assim, a secdo 3.1 traz aspectos relacionados a usina sucroalcooleira,
enquanto a secdo 3.2 descreve o0 processo de obtengdo de amodnia por meios convencionais e
alternativos. Nas secfes 3.3 e 3.4, 0s conceitos relacionados a andlise exergeética e
exergoecondmica sdo revisados. A secdo 3.5 se refere a custos, raios de transporte e emissoes
de CO:- relacionados ao transporte de biomassa e, finalizando o capitulo, uma reviséo sobre o0s

parametros econdmicos utilizados na tomada de decisdes de projeto é mostrada na secéo 3.6.

3.1. USINA SUCROALCOOLEIRA

Os derivados de cana-de-actcar ocupam um lugar de destaque no cenario de producao
energética brasileira. Muito se deve ao histérico do Brasil, com programas de incentivo ao
consumo de etanol no pais, como 0 PROALCOOL, criado por decreto governamental em 1975,
0 que acabou resultando em grandes avancos para o setor sucroalcooleiro na busca por
qualidade e eficiéncia em seus processos. Dentre esses avancos, podem ser citados o
desenvolvimento de motores a alcool e o uso de vinhaca como fertilizante (fertirrigacédo)
(CORTEZ et al, 2016).

Segundo Companhia Nacional do Abastecimento? (2008 apud CENTRO DE GESTAO
DE ESTUDOS ESTRATEGICOS, 2012), até 2008, cerca de 70% do nimero de plantas de
etanol chamadas anexas, onde ocorre a producdo de etanol e aclcar, eram responsaveis por
valores na faixa de 85% da moagem nacional. 1sso é um reflexo da adequacdo das usinas ao
longo do tempo, que desenvolveram o chamado “modelo brasileiro”, que produz
simultaneamente acUcar e etanol em larga escala, tendo em vista criar um mix favoravel ao
setor de acordo com as demandas e oportunidades do mercado (CENTRO DE GESTAO DE
ESTUDOS ESTRATEGICOS, 2012).

A configuragdo mais comum de plantas de producéo de etanol faz uso de ciclos Rankine
na cogeracdo, utilizando caldeiras com queima de bagaco e gerando vapor sob pressoes e

temperaturas da ordem de 20 bar e 300 °C, com 0 objetivo de suprir as demandas energéticas

1 Informacéo fornecida por Cortez et al em apresentagao para o evento “Proélcool, universidades e empresas: 40
anos de ciéncia e tecnologia para o etanol brasileiro”. Sdo Paulo, 2016.

2 COMPANHIA NACIONAL DE ABASTECIMENTO (Brasil). Perfil do setor do agucar e do alcool no Brasil.
Brasilia: CONAB, MAPA, 76 p. 2008.
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da planta, produzindo bagaco residual e eletricidade (MACEDO; SEABRA; SILVA, 2008).
Normalmente, uma tonelada de cana de agUcar produz cerca de 280 kg de bagaco (50% de
umidade), resultando em cerca de 500 kg de vapor gerado a partir da queima do bagaco na
caldeira (DANTAS FILHO, 2009).

Apesar disso, encontram-se na literatura simulagfes de diversos tipos de pressao e
temperaturas que podem variar de 22 bar e 300 °C até condi¢fes supercriticas da agua
(ENSINAS et al., 2009; PELLEGRINI, 2009). Pellegrini (2009) estudou sistemas de cogeracéao
com 42 bar/400 °C, 67 bar/480 °C e 100 bar/520 °C, que envolviam ainda integracdo térmica
com 0s processos de moagem, o que gerou uma reducao no consumo de vapor de 490 Kgvapor/tC
para 392 kgvapor/tc. Os ciclos utilizados por Pellegrini (2009) envolveram ciclos Rankine com
turbina de contrapressdo ou com turbinas de condensacdo, visando maximizar o excedente de
eletricidade gerado, além de condi¢bes de vapor supercritico (300 bar/600 °C, limitado a
demanda de vapor abaixo de 320 kgvapor/tC) € gaseificacdo integrada de biomassa. A demanda
de energia elétrica e mecanica utilizada por Pellegrini (2009) foi de 30 kWh/tc. Ensinas et al.
(2009) também possui dados referentes a comparacédo de uso de integracdo térmica e reducéo
de demanda de vapor, sendo suas configuracdes dotadas de vapor a 22 bar/300 °C e demanda
elétrica de 28 kWh/tc, com demanda de vapor de 540 KQvapor/tC € 278 Kgvapor/tc considerando
sem e com integracao térmica, respectivamente. Pina et al. (2017) utilizaram condicdo de 100
bar/530 °C para vapor supercritico, no qual foram analisados casos de usinas com e sem
integracdo térmica considerando os dois tipos de casos de usinas sucroalcooleiras: a usina
autébnoma, cuja producao esta voltada a 100% de etanol e a usina anexa, que produz tanto etanol
como agUcar. Os autores adotaram o mix de producdo em 50% de etanol e 50% de acucar.
Utilizando-se de turbinas de contrapressao, a demanda de vapor variou da faixa de 465 kgQvapor/tc
sem integracdo térmica para 300 Kgvapor/tc com integragdo térmica, considerando uma demanda
elétrica de 28 kWh/tc. Modesto et al. (2016) utilizaram 80 bar/500 °C para turbina de
condensacdo e extracdes, assumindo uma demanda de vapor de 228 Kgvapor/tc € demanda
elétrica de 15 kWh/tc enquanto Guerra et al. (2014) utilizaram configuracdes de turbina de
condensacgéo e extracdo com vapor na condi¢do de 67 bar/480 °C e 100 bar/520 °C visando
estudar os efeitos de reaquecimento e regeneracdo na cogeracgdo de eletricidade. Por ultimo, de
acordo com Caldema [2020], algumas das principais usinas sucroalcooleiras operam com
pressdes variando entre 42 e 67 bar e temperaturas de vapor superaquecido entre 420-530 °C.

A Figura 5 esquematiza as etapas de producgdo de etanol e aglcar para usinas do tipo
anexa, sendo a seta tracejada referente & mudanga no processo para usina autbnoma.

Primeiramente, a cana deve passar pelas etapas relacionadas a agricultura, que consiste no
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preparo do solo e fertirrigaco, finalizando com a colheita mecanizada, conforme as disposigdes
da Lei Estadual n? 11.241 de 19 de setembro de 2002 (DANTAS FILHO, 2009). Em seguida,
segundo Macedo, Leal e Silva® (2004 apud DANTAS FILHO, 2009) a cana colhida deve ser
transportada a distancias menores que 20 km para a usina, sendo também submetida a
caracterizagdo da amostra, com a consequente obtencdo do teor de sacarose aparente,
porcentagem de sélidos sollveis e o teor de fibra da cana, sendo este ultimo um indicativo da
quantidade de bagaco disponivel apds a extracdo de caldo. (DANTAS FILHO, 2009).

A cana, ja dentro da usina de acgucar e etanol, deve ser submetida a lavagem e moagem,
visando, respectivamente, a limpeza de impurezas do campo e a obtencdo de cana triturada ou
moida, de onde deveré ser extraido o caldo em etapa posterior, através de moendas compostas
de conjuntos de rolos de cilindros metalicos (DANTAS FILHO, 2009; DIAS et al., 2015). E da
etapa de extracdo de caldo que advém o bagaco de cana a ser utilizado como combustivel nas
caldeiras da planta de cogeracdo da usina sucroalcooleira. (DANTAS FILHO, 2009; DIAS et
al., 2015; PALACIOS-BERECHE, 2014).

Por fim, o caldo passa por etapas de tratamento, com aquecimento e adicao de cal (DIAS
et al., 2015), seguido da etapa de concentracdo, onde o teor de agucar de sacarose € elevado de
15 °Brix para 65 °Brix (DIAS et al., 2015), visando a producédo de aglcar nas etapas seguintes
(cristalizacéo e refino). Para a producdo de etanol, o caldo advindo da cristalizagéo e refino sob
95 °Brix deve ser misturado com caldo clarificado e xarope, para adentrar nas etapas seguintes
(fermentacdo, destilacdo e desidratacdo), sendo obtido o etanol anidro (DIAS et al., 2015;
FLOREZ-ORREGO et al., 2015b; PELLEGRINI; OLIVEIRA JUNIOR, 2011).

3 MACEDOQ, I. C.; LEAL, M. R. L. V.; SILVA, J. E. A. R. Balanco das emissdes de gases do efeito estufa na
producéo e no uso do etanol no Brasil. Sdo Paulo: Secretaria do Meio Ambiente, 2004.
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Figura 5 - Etapas de producdo de etanol e agucar considerando usina anexa e usina autbnoma.
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Fonte: Florez-Orrego et al. (2015b) e Dias et al. (2015).

3.2. UNIDADE DE PRODUCAO DE AMONIA

De acordo com Florez-Orrego e Oliveira Junior, (2015a), as plantas de producao de
amonia podem ser divididas em 4 partes: producdo de gas de sintese, também chamado de
syngas, purificacdo de syngas, producdo de amonia e sistema de utilidades. O syngas é um gas
combustivel, com PCI na faixa de 4 a 13 MJ/Nm? e cuja composi¢do contém em grande parte
H2, CO2, CO e CH4 (MOLINO; CHIANESE; MUSMARRA, 2016).

Para que se atinja o objetivo principal desta planta, que é a producdo de amonia, é
fundamental que seja produzido o gas hidrogénio a fim de satisfazer a proporcao
estequiométrica de hidrogénio para nitrogénio 3:1.

Considerando a producdo de H> a partir de combustiveis com hidrocarbonetos, as
principais tecnologias empregadas séo, segundo Florez-Orrego (2018): a reforma de metano



28

com vapor (SMR —do inglés: “Steam Methane Reforming™), a reforma auto térmica (ATR —do
inglés: “Auto Thermal Reforming”) e a oxidagdo parcial (POX — do inglés: “Partial
Oxidation”).

Cada um dos processos anteriores tem sua especificidade e taxa de producéo de H; e
CO, o que vai alterar a triade producdo de H»-custo do processo-emissdes de gases de efeito
estufa. O SMR produz maiores quantidades de Hz, ndo requer Oz e trabalha em temperaturas
mais baixas comparado com 0s outros dois, 0 que o torna mais barato. Entretanto, este apresenta
os mais elevados indices de emissdes dentre os trés. ATR pode ser realizado sob temperaturas
e pressbes mais baixas que o POX, entretanto possui elevados custos devido a sua limitada
experiéncia comercial. Ambos ATR e POX possuem como requisitos uma unidade de separagao
de ar visando a producdo de O puro, 0 que encarece essas duas ultimas alternativas perante o
SMR (HOLLADAY et al., 2009).

A seguir, serdo descritos 0s processos empregados por uma planta tradicional, ou seja,
que utiliza tanto como combustivel de alimentacdo da planta quimica como da planta de
utilidades o gas natural e em seguida serdo destacadas as diferencas de processos para uma
planta alternativa, alimentada principalmente por bagaco. Por fim, sera explicado o
funcionamento da planta de utilidades considerando ambas as abordagens, bem como serédo
comentados os tipos de solventes utilizados na etapa de purificagéo de syngas.

3.2.1. Planta Tradicional

De acordo com Giddey, Badwal e Kulkarni (2013), a planta tradicional de producgéo de
amonia segue o0 processo Haber-Bosch, cujo nome é dado em homenagem aos cientistas Fritz
Haber e Carl Bosch, que ganharam prémio Nobel devido a descoberta que fizeram, além do
desenvolvimento industrial consequente de seus trabalhos.

A maior fonte de energia € proveniente de combustiveis fésseis, normalmente gas
natural para o caso do SMR. Quanto aos custos e investimentos necessarios, Bartels (2008)
encontrou custo capital variando de 72,79 a 81,53 USD/tnHs para uma producdo de 2000
tnns/dia, sendo a variagéo decorrente do uso de sistema de captura e armazenamento de carbono
(CCS —doinglés, “Carbon Capture and Storage ”). Bartels (2008) também relatou uma reducéo
no custo capital de cerca de 21,5% ao se elevar a producdo de 1000 tnna/dia para 2200 tnws/dia,

sendo que de 20 a 30% do custo total é devido ao loop de sintese de aménia. Appl* (1999 apud

4 APPL, M., Ammonia: Principles and Industrial Practice. New York: Wiley-VCH Verlag, 1999. 310 p.
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FLOREZ-ORREGO, 2018) descreveu um valor de custo capital de 85,58 USD/tnns para uma
planta de 1800 tnwa/dia. J& Maung et al. (2012) relataram custos capitais que podem variar de
124 USD/tnHs a 86 USD/tnHs para producdo na faixa de 1517,65 tnwa/dia a 4411,77 tawa/dia,
respectivamente. Em relacao ao custo relacionado a operacdo e manutencédo (O&M), Maung et
al. (2012) fez uma distincéo entre plantas de pequena escala e larga escala, sendo o custo de
O&M de 40 USD/tnwa para as primeiras e 30 USD/tnns para as segundas. Assim, considerando
plantas de pequena escala da ordem de 10-150 tnns/dia e as de larga escala como sendo acima
de 1000 tnna/dia, o custo total da planta de am6nia com reforma a vapor de metano variou de
400 a 600 USD/tnHa.

A esquematizacdo do processo é mostrada na Figura 6, enquanto que os detalhes

referentes a cada etapa serdo descritos nos topicos a seguir.

Figura 6 - Esquematizacgdo de uma planta convencional de producdo de amonia.
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Fonte: Florez-Orrego (2018)

3.2.1.1. Produgéo de Syngas via SMR

Na etapa de producdo do syngas, 0 gas natural necessita primeiramente passar

por um

processo de dessulfurizacdo, no qual o combustivel é aquecido a 400 °C e reagido com Ha,
resultando em sulfeto de hidrogénio (H>S). Catalisadores de cobalto-molibdénio ou niquel-
molibdénio sdo utilizados neste processo (AASBERG-PETERSEN et al., 2011). As reacfes
guimicas que regem este processo sao mostradas em R.3.1 e R.3.2. Por fim, 0 H2S é removido
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ao ser reagido com éxido de zinco (ZnO), que é regenerado e reutilizado no processo e cuja
reacdo quimica se encontra em R.3.3 (FLOREZ-ORREGO, 2018).

CH3;SH + H, » CH, + H,S (R.3.2)
C,HsSH + H, —» C,Hy + H,S (R.3.2)
Zn0 + H,S - ZnS + H,0 (R.3.3)

Em seguida, o gas natural passa por um pré-reformador, que opera a temperaturas abaixo
de 700 °C segundo Appl® (2012 apud FLOREZ-ORREGO, 2018), e tem como objetivo
converter metano, compostos de carbono com cadeias grandes e vapor em outro composto com
0S Mmesmos constituintes, porém com uma conversdo dos hidrocarbonetos mais pesados em mais
leves, visando reduzir o uso de vapor no reformador primario.

Com isso, 0 combustivel de alimentagdo da planta ird entrar no primeiro reformador
aquecido com o calor advindo de um forno radiante cujo combustivel é também o gés natural.
Dentro do reformador ocorrem as reacdes R.3.4-R.3.8, sendo que, segundo Maxwell® (2004
apud FLOREZ-ORREGO, 2018) a mistura de gas natural entra nele a 580 °C sob uma presso
que pode variar entre 7 e 35 bar, que é a pressdo da linha de vapor retirada de uma turbina a
vapor de extracdo. As reacdes sao mostradas na Tabela 2.

Tabela 2 - Reacdes na reforma a vapor de metano

Nome Reacdo
Reagc&o de reforma a vapor CH, + H,0 — CO + 3H, (AHY9gx = 296 kJ/mol) (R.3.4)
Reacdo de reforma a seco CHy,+ CO, »> 2CO + 2H, (AHgx = 165 kJ/mol) (R.3.5)
Reagao horgggiﬂ??tde aguaou CO+ Hy0 > COy+Hy (AHY%gx = —41 kJ/mol) (R.3.6)
Reacéo Boudouard 2C0 » C+CO, (AH29gx = —173 kJ/mol) (R.3.7)
Decomposicéo catalitica do CH, » C+2H, (AH%gx = 75 kJ/mol) (R3.8)

metano

Fonte: Florez-Orrego (2018).

Ap0s o primeiro reformador, o gas resultante, que ja € chamado de gas de sintese ou
syngas, € reagido com ar pré-aquecido a uma temperatura de 540 °C em um reformador
secundario sob pressdes de cerca de 35 bar. Na saida, quase todo o metano foi convertido,
podendo conter ainda 0,45% mol/mol em base seca no syngas (FLOREZ-ORREGO, 2018).

5 APPL, M. Ullmann’s encyclopedia of industrial chemistry. v. 11, cap. 2. Weinheim:Wiley-VCH Verlag
GmbH & Co., 2012.

® MAXWELL, G. Synthetic Nitrogen Products: A Practical Guide to the Products and Processes, New York:
Springer US, 2004.
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Quanto ao tipo, este segundo reformador é um reformador autotérmico, onde a
conversdo dos suprimentos de entrada é realizada por meio de uma combinacdo de reacfes
homogéneas seguidas de reacdes heterogéneas na presenca de um catalisador (FLOREZ-
ORREGO, 2018).

Por ltimo, o processo envolvendo a producdo de syngas consiste na realizacdo da
reacédo de shift, na qual se procura otimizar a producdo de H> ao se utilizar CO e H20 contidos
no proprio syngas, por meio de um reator shift de alta temperatura (350 °C — 450 °C) com ferro-
cromo como catalisador. A quantidade de CO é reduzida de aproximadamente 10% para 2,2%
em base molar (FLOREZ-ORREGO; OLIVEIRA JUNIOR, 2015a).

Ainda assim, 0 syngas deve sair desta etapa contendo menos de 1% base molar de CO.
Dessa forma, utilizam-se dois reatores de shift, um a elevada temperatura, como ja explicado
anteriormente, e outro a baixa temperatura (~230 °C). O motivo disso € devido a conversao
incompleta do CO ocasionada por um favorecimento cinético na reacdo R.3.7, em decorréncia
das elevadas temperaturas no primeiro reator. Ao final deste processo, 0 syngas passa por uma
separacdo de excesso de vapor e € entdo resfriado a 35 °C, para seguir para a unidade de
purificacdo (FLOREZ-ORREGO, 2018).

3.2.1.2. Purificagdo Syngas

A etapa de purificacdo de syngas consiste, segundo Maxwell” (2004 apud FLOREZ-
ORREGO, 2018) em retirar os compostos que contém oxigénio da mistura de gases (CO, COx,
02, H20), diminuindo a possibilidade de contaminacdo do catalisador pela formacdo de
carbonatos de amonia e carbamatos.

Neste processo, 0 syngas advém da etapa de produgdo sob temperaturas proximas de
35°C e com uma composic¢ao aproximada de 60,9% de H», 20,3% de N2 e 17,7% de CO2 em
base molar, sendo o restante formado por vapores ndo condensados, argbnio e metano.
(FLOREZ-ORREGO; OLIVEIRA JUNIOR, 2015a).

O syngas devera passar por um processo de captura de CO2, que pode ser realizado
utilizando-se jatos de agua para “lavagem” do gas (“water scrubbing ), absor¢ao por solvente
em processo quimico, como por exemplo mono-etanol-amina (MEA), metil-di-etanol-amina

(MDEA) ou di-etanol-amina (DEA), ou ainda por absorcéo fisica, utilizando di-metil-éter de

"MAXWELL, G. Synthetic Nitrogen Products: A Practical Guide to the Products and Processes, New York:
Springer US, 2004.
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polietileno-glicol (DEPG), conhecido comercialmente como Selexol (EUROPEAN
FERTILIZER MANUFACTURERS’ ASSOCIATION, 2000; FLOREZ-ORREGO, 2018).

Em relacdo ao uso de processo quimico, este pode ser empregado utilizando-se DEA,
MEA ou MDEA. Utilizar solugdes liquidas de alcanolaminas se tornou uma técnica largamente
utilizada para a captura de COz. Entretanto, vale ressaltar que utiliza-los demanda muita energia
com a etapa de regeneracdo de aminas liquidas, além da baixa eficiéncia de absorcdo e a
possibilidade de corrosdo na planta com o passar do tempo. (XU et al., 2019).

Widger et al. (2019) destacam que a rapidez para a implementacdo dos processos
envolvendo solugdes alcalinas de aminas se deve ao fato de ja existirem diversos casos de
aplicacdo, aléem do conhecimento de requerimentos regulatorios e os sistemas ja existentes sdo
atrativos para a inddstria. A implementacdo em larga escala deste tipo de tecnologia eleva o
custo total da eletricidade em cerca de 85% (66 USD/tcozcapt) cOnsiderando-se um custo em 20
anos (CIFERNO et al., 2009).

O esquema da captura de carbono envolvendo solvente quimico estd mostrado na Figura
7. Plantas que utilizam MEA chegam a capturar cerca de 90% de CO», devido a cinética quimica
(CIFERNO et al., 2009) e também a sua baixa massa molar, que gera uma solucdo com alta

capacidade de absorcdo de gases acidos (MELLO, 2013).

Figura 7 - Esquematizacdo da etapa de captura de carbono por meio de processo quimico.
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Fonte: Florez-Orrego (2018) e Ciferno et al. (2009).

Por meio deste processo, 0 syngas resultante da unidade de produgdo entra em uma

primeira coluna denominada “Absorvedor”, onde 99,7% do CO. reage com 0 solvente,
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resultando em uma linha de saida de amina rica em CO3, enquanto que 0 syngas vai para o
metanador. Em seguida, a solucdo rica é aquecida e expandida a 93 °C e 2 bar, respectivamente
(FLOREZ-ORREGO; OLIVEIRA JUNIOR, 2015a).

A reacdo reversa e a consequente captura de CO3, além da recuperagdo do solvente
(92,3% de remocéo do COy), irdo ocorrer na segunda coluna, denominada “Dessorvedor”, com
demandas de altas temperaturas e baixas pressdes. Flérez-Orrego (2018) destaca que a linha de
vapor de baixa pressao possui pressao de 7 bar para uma planta de 1000 tnna/dia, enquanto que
Ciferno et al. (2009) consideram uma presséo de 45 psi (~3,1 bar) para um caso com tratamento
de gases residuais. O gas rico em CO2 é condensado no topo do Dessorvedor, com o objetivo
de promover um refluxo de dgua e amina vaporizada, para em seguida ser resfriado, purificado
e mandado para compressdo (FLOREZ-ORREGO,2018).

Alternativamente, o processo de absorcdo fisica utiliza o solvente di-metil-éter de
polietileno glicol (DEPG) sob pressdes maiores que o processo utilizando aminas. O solvente
fisico DEPG é uma blenda de vérias cadeias de polimeros de éteres glicéis. Sua formula geral
é CH3-O-[C2H40]s-CHs, sendo (n) referente aos comprimentos da cadeia polimérica. (DAVE
etal., 2016).

Dentre os pontos positivos para o0 uso do DEPG, destaca-se a sua afinidade com gases
acidos, como o H2S e 0 COg, sendo utilizado para a remoc¢do de ambos 0s gases em unidades
de captura de carbono. Além disso, a solubilidade dos gases citados no solvente possui uma
proporcionalidade direta em relacdo as pressdes parciais destes no syngas. Outra consideracao
importante deve ser feita com relacdo ao calor na dessor¢éo e no consumo de energia, que sdo
menores se comparados com 0S processos por absorcao quimica. Com relagéo a corrosividade,
0 DEPG também é menos corrosivo em relacdo ao DEA e ao MEA. (DAVE et al., 2016).

O esquema de absor¢do fisica € mostrado na Figura 8. Nele, o syngas entra em um
absorvedor sob elevadas pressfes (~30 bar), onde o DEPG ira entrar em contato com o gas,
resultando em uma linha de saida de DEPG ao fundo rica em CO2, semelhante ao processo
quimico. Na etapa seguinte, o DEPG é recuperado atraves de uma reducéo gradual de presséo,
recuperando a energia na expansao, em vez de consumir calor no processo de dessor¢ao, como
ocorre no processo quimico. Com isso, ha uma economia de uso dos recursos energéticos para
a unidade de captura de CO». (GUO et al., 2012).
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Figura 8 - Esquematizacdo da etapa de captura de carbono por meio de processo fisico.
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Fonte: Fldrez-Orrego (2018).

Por fim, para ambos os processos (fisico e quimico), o syngas resultante do absorvedor
ainda ira conter 0,32% mol CO e 600 ppm de CO,. (FLOREZ-ORREGO; OLIVEIRA JUNIOR,
2015a). Assim, conforme Flérez-Orrego (2018), o syngas ird passar por um processo
denominado metanacdo, no qual os compostos oxigenados serdo removidos utilizando-se de
parte do Hz produzido. As reagdes que ocorrem nesta etapa se situam na faixa de temperatura
entre 290-317 °C, sendo as reacdes envolvidas neste processo representadas pela R.4.7 e as
reversas de R.4.5 e R.4.6. (HOU; HUGHES, 2001; OLSSON, 2013). Uma etapa de pré-
aquecimento pode ser colocada antes deste processo visando economia de energia. Ao final
deste processo, 0 syngas € resfriado e a umidade € removida. (NATIONAL ENERGY
TECHNOLOGY LABORATORY, 2011).

3.2.1.3. Producéo de Amonia

ApoOs a etapa de purificacdo, o syngas ird conter pequenas porcentagens de inertes e
contara com a razdo N2:H. desejada para a producdo de amoénia. Com isso, ele devera ser
comprimido e enviado ao loop de sintese de amodnia. A qualidade do syngas, aferida atraves do
nivel de impurezas contido nele, € um fator que deve ser considerado no tipo de configuracéo
a ser utilizada, alem dos fatores de ordem econémica. O ponto de remocdo da purga corresponde

ao local onde a concentracéo de inertes serd mais elevada (FLOREZ-ORREGO, 2018).
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O esquema da Figura 9 evidencia como ocorre 0 processo loop de sintese de aménia
Haber-Bosch, sendo necessarios compressores de syngas, reatores de conversdo catalitica,

recuperacdo de calor, sistema de condensacéo, alem de recuperacéo de refrigeracdo e purga.

Figura 9 - Unidade de Producéo de Amonia
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Fonte: Flérez-Orrego e Oliveira Junior (2015a).

Primeiramente, € necessario comprimir o syngas advindo da etapa de purificacdo, pois
a unidade de sintese de amdnia trabalha sob pressdes de 100 a 300 atmosferas. Em seguida, 0
syngas deve ser utilizado na realimentacédo do loop de amonia, sendo reciclado para a obtencao
de amdnia em uma sequéncia de reatores, que realizam a conversao de syngas em amdnia. O
compressor de syngas e o circulador sdo responsaveis por 43% do consumo energético da planta
de aménia sendo o consumo para o circulador menor em relacdo ao do compressor devido a
baixa variaco de pressdo dentro do loop (FLOREZ-ORREGO, 2018).

A conversdo do syngas ira ocorrer em um processo altamente exotérmico dado pela
reacdo R.3.9, sendo necessario que o syngas a 200 bar e 35 °C passe por um reagquecimento
antes do processo. Poderéa ser usado um catalisador a base de ferro, sendo possivel atingir cerca
de 10% a 30% de conversdo (FLOREZ-ORREGO, 2018).

N, + 3H, » 2NH; (AHogx = —92 kJ /mol) (R.3.9)

Com relacéo as temperaturas utilizadas, hé a preferéncia de se utilizar temperaturas entre

400-500°C, pois sob baixas temperaturas, a taxa de conversdo de N2 na R.3.9 sera baixa,
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enquanto que sob elevadas temperaturas, a0 mesmo passo em que se eleva a taxa de produgéo
de amdnia, também se desloca o equilibrio da reacdo R.3.9 para a esquerda, diminuindo a taxa
de N2 que é convertido para amonia. Assim, é necessario o uso de catalisadores para promover
a reacdo de conversdo de N> para amonia sob condigdes razoaveis de equilibrio. (HOCKING,
1985)

Ao final do processo, a amonia produzida é condensada com &gua, e depois esta é
removida em um primeiro vaso de separagdo vapor-liquido. Entretanto, sabe-se que este método
ndo €& completamente satisfatorio (EUROPEAN FERTILIZER MANUFACTURERS’
ASSOCIATION, 2000). Assim, o material que sai do primeiro separador e se junta a linha de
syngas devera ser resfriado para aproximadamente -20 °C em um sistema de refrigeracéo por
compressdo a vapor de dois estagios utilizando o R717 como fluido refrigerante, pois este
refrigerante possui desempenho superior a outros em relacdo ao consumo de energia e
transferéncia de calor (FLOREZ-ORREGO, 2018).

Tendo em vista que pequenas concentracdes de metano e inertes acabam entrando no
loop, estes podem se acumular ao longo do tempo e reduzir a conversao dos reagentes, além de
aumentar a taxa de circulacdo. O recomendavel € que estes inertes possuam concentracdo
abaixo de 8% mol, sendo o gas de purga dotado ainda de 54% de H, (FLOREZ-ORREGO,
2018). O Hz € um gas valioso, e na saida da purga, pode ser utilizado um processo de
recuperacdo deste para reutiliza-lo de volta no processo de producdo de amoénia.

Dentre os processos de recuperacao de gas de purga, citam-se 3: Adsorcao por Oscilacao
de Pressdo (PSA — do inglés: “Pressure Swing Adsorption”), sistemas de membranas e
condensacéo criogénica (FLOREZ-ORREGO, 2018). O PSA possui a vantagem de necessitar
de menos energia e produzir menores emissdes, quando comparado com 0s outros métodos
(WU et al., 2015). Todavia, devido ao carater transitorio do processo, hd uma dificuldade no
controle de parametros atrelados a pureza do produto (SANTOS; GRANDE; RODRIGUES,
2013). Ja o método de separacdo por membranas, segundo Yun e Oyama (2011), tem um
potencial econdmico em reduzir custos, minimizar unidades de operagéo e diminuir o consumo
de energia, quando comparado com outros métodos, podendo-se citar como materiais de
membrana o niquel, paladio, platina (grupo 10 tabela periddica) e metais dos grupos 3-5. Por
ultimo, na separacdo criogénica, necessitam-se pressfes mais elevadas que o tradicional
utilizado no PSA (50-80 bar em comparagdo com 20-30 bar do PSA). Entretanto, indices
elevados de recuperacdo e eficiéncia no processo podem ser obtidos, na faixa de 94% e 99,5%,
respectivamente, (HEALY, 1992), com a ressalva relacionada as baixas temperaturas



37

necessarias para a operacao deste processo, 0 que demanda materiais que evitem perdas de calor
para o0 ambiente, cujo custo pode ser elevado se comparado com 0s outros processos.

3.2.2. Planta de Utilidades

A planta de utilidades tem como principal funcdo suprir as demandas energéticas dos
equipamentos utilizados na planta de produgdo de amonia. As plantas convencionais sdo
consideradas autossuficientes no que diz respeito aos requerimentos de vapor e poténcia, uma
vez que ndo € necessaria nenhuma outra forma de combustivel além do gas natural queimado
no forno para atender ao primeiro reformador (FLOREZ-ORREGO, 2018)

Essa planta é composta por diferentes niveis de pressdo, que podem variar de (0,12 bar
a 100 bar), sendo o vapor utilizado em compressores e bombas, além de ser utilizado no
reaquecimento do sistema de recuperacéao de calor da purificacdo do syngas por meio quimico
e também como alimentacédo no primeiro reformador. Um esquema simplificado é apresentado

na Figura 10.

Figura 10 - Esquematizacdo da planta de utilidades
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Fonte: Florez-Orrego (2018).

Para configuracdes alternativas, pode-se diminuir o consumo de gas natural nessa planta
com o uso de eletricidade para suprir a poténcia de equipamentos utilizados na planta quimica,
bem como se utilizar da gaseificacdo de bagago para produzir o syngas, que poderia ser utilizado

de forma anéloga ao gas natural, conforme descrito e estudado por Flérez-Orrego (2018).



38

3.2.3. Plantas Alternativas

Tendo em vista a diminuicdo de uso de recursos ndo-renovaveis, além da consequente
reducdo em emissdes de gases de efeito estufa, diversas alternativas de planta para a producédo
de amonia tém sido relatadas na literatura. Michalsky et al., (2012) realizaram um estudo
utilizando a energia solar e um reagente termoquimico a base de molibdénio, encontrando
valores de eficiéncia energética na faixa de 23 a 30%. Michalsky e Pfromm, (2011) pesquisaram
sobre uma sintese termoquimica utilizando energia solar com o reagente a base de Cromo sob
pressdo atmosférica. Nesses processos, 0 N2 passa por uma oxirreducdo endotérmica, formando
um nitreto de metal. O nitrogénio fixado ira ser convertido em NHz por uma reacdo exotérmica
de hidrolise a vapor (MICHALSKY et al., 2012).

Ainda em relacdo a producdo de aménia sem o uso de combustiveis fésseis, Peng et al.,
(2018) fizeram uma revisédo acerca de estudos relativos ao uso de plasma assistido na sintese de
amonia sob baixas temperaturas e pressdes. Os dois principais desafios dessa tecnologia séo as
técnicas para fixacdo de nitrogénio e as reacdes de fundo, sendo que a solucdo para esses
problemas podera ser encontrada com o estudo de catalisadores com forte atividade sinergética
de plasma e otimizacdo de reatores para uma rapida separacdo de amdénia ap0s a sua sintese.
Por fim, Morgan, Manwell e Mcgowan (2014) propuseram o uso de energia eblica e eletrolise
alcalina para a geragdo de amonia como solucdo para uma ilha remota nos Estado Unidos
(EUA), evitando a importacdo de recursos nao-renovaveis, sendo também necessaria uma
mudanca no conceito de equipamentos, uma vez que a amonia seria armazenada e utilizada por
um longo periodo como combustivel alternativo.

J& outros autores seguiram por uma rota de transicdo entre os combustiveis fosseis e 0s
renovaveis, utilizando fontes como a eletricidade e biomassa para diminuir 0 uso de nao-
renovaveis, com efeitos positivos para a sustentabilidade do processo. Jeremias et al. (2014)
estudaram a geracdo de amonia a partir de diferentes tipos de carvao e biomassa de madeira,
encontrando taxas de conversao de nitrogénio em amonia para os carvoes na faixa de 52 a 83%,
enquanto que para a madeira este valor ficou entre 43 e 57%.

Andersson e Lundgren. (2014) utilizaram uma industria de papel e celulose ja existente
para modelar a gaseificacdo de biomassa gerada por esta industria, realizando uma analise
tecno-econdmica e encontrando um aumento de 10% na eficiéncia energeética de toda a planta
integrada em comparagao com o sistema convencional de aménia e a planta de papel e celulose

em paralelo.
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Gilbert et al. (2014) fizeram analises econémica e de reducdo de emissdo de gases de
efeito estufa para gaseificacdo de biomassa e encontrou economia de 65% em emissdes e taxa
interna de retorno na faixa de 9,8%, variando de 0,1% a 18%, evidenciando certa instabilidade
e risco para o investimento nessa tecnologia devido a volatilidade dos pregcos da amodnia e ao
fato de ndo existirem muitas plantas construidas com essa tecnologia previamente.

Arora et al. (2017) fizeram uma analise considerando gaseificacdo de biomassa de trés
tipos diferentes, de acordo com a localidade (Madeira de eucaliptos — Australia; Palha advinda
de residuos de esgoto — india; Bagago de cana-de-actcar — Brasil) e encontraram que 0 processo
utilizando bagaco € o mais ambientalmente sustentivel dos trés, sendo que, do ponto de vista
econdmico, o baixo valor da biomassa no Brasil (20 USD/tyagaco) € Uma vantagem comparado
com os outros paises estudados (100 USD/thiomassa Na Australia e 30 USD/tviomassa Na India). Os
custos de capital encontrados por Arora et al. (2017) variam de 127,66 a 237,09 USD/tnHs,
enquanto que os custos totais variam de 670-1390 USD/tnns, Sendo o custo no Brasil possuindo
um valor intermediario em relagdo aos paises comparados. Vale destacar que este estudo
apresenta uma baixa produtividade de amonia (120 tnna/dia).

Flérez-Orrego (2018) estudou a geracdo de amonia utilizando a gaseificacdo de bagaco,
onde foi realizada uma modelagem de plantas que poderiam utilizar somente biomassa, sendo
0 gas de sintese produzido no gaseificador a fonte energética do sistema de utilidades, bem
como gas natural ou eletricidade no sistema de utilidades. Assim, a eficiéncia exergética
racional variou de 43% a 48% para 0s casos alternativos, sendo que a exergia destruida ficou
na faixa de 38% a 47% concentrada no gaseificador. A producdo de aménia utilizada variou de
918,45 a 1119,22 tnwa/dia, sendo essa variacdo referente ao uso de syngas na planta de
utilidades, o que diminuiu a producao de aménia. Ainda de acordo com Flérez-Orrego (2018),
foram verificadas emissdes negativas de COz, sendo 0 caso com uso de apenas biomassa
atingindo o valor de —2,276 tcoa/tnHa.

A Tabela 3 mostra um quadro com estudos relacionados a geracdo de amonia a partir de

gaseificacdo de biomassa.
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Tabela 3 - Comparacao de producdo de amonia na literatura por meios alternativos utilizando

biomassa.
Custo de EmissBes de gases
Estudo Biomassa C&Eﬁ;giz()je Pais Przc:#gﬁioade de Efeito Estufa
(USD/twr) (tcoa/tnHa)
Ahlgren et al. Palha de - 0.70
(2008) salgueiro 310 Suecia B 0.55
. 2000 t/dia
Sarkar, Kumar — Chips de entrada de Canadé 2060 0.006
e Sultana (2011) madeira biomassa
Gilbert et al. Madeira Poldnia/Reino
(2014) Redonda 1200 Unido 500 0.67
Andersson e
Lundgren Madeira 700 Suécia 750-1150 -
(2014)
Tock, Maréchal 3 oo
e Perrenoud Madeira 1187 Suica 968 1.79ég1§;u|ndo
(2014)
Barrios et al Palmeira
' Africana — 98 Colémbia 508 -
(2017) .
Rachis
Madeira, Palha it
Arora et al. ‘ Austrélia, India
(2017) ou Bagago de 120 e Brasil 670-1390 -
cana
Florez-Orrego Bagaco 918452 Brasil 81712122,66  —1,687 a—2,276
(2018) 1119,22

Fonte: Adaptado de Arora et al. (2017).

A seguir, serdo apresentados aspectos relacionados a gaseificacdo de biomassa, como as etapas
do processo de gaseificagéo, e 0s tipos gaseificadores existentes.

3.2.3.1 O processo de gaseificagdo

O processo de gaseificacdo pode ser definido como um processo termoquimico no qual
ocorre uma conversdo de um composto organico sélido ou liquido para formar um gas (géas de
sintese ou syngas) e uma fase sélida (char, poeiras e cinzas). O syngas ira conter em grande
parte Hz, CO,, CO e CH4, mas também hidrocarbonetos leves, como etano e propano, bem
como hidrocarbonetos pesados, como os tars. (MOLINO; CHIANESE; MUSMARRA, 2016).

A conversdo da biomassa utilizando este processo pode ocorrer com suprimento
energético interno ou externo, sendo que no primeiro caso, faz-se uso de um reformador

autotérmico, que é mantido através de combustdo parcial em seu interior, enquanto que no


https://www-sciencedirect.ez67.periodicos.capes.gov.br/science/article/pii/S0959652617301634#bib2
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segundo caso, denominado alotérmico, o calor é suprido por fonte externa (MOLINO;
CHIANESE; MUSMARRA, 2016).

A gaseificacdo é composta de 4 etapas, sendo a primeira delas (Oxidacdo) com
caracteristica exotérmica, sendo esta a fornecedora de calor para as etapas subsequentes, que
sdo endotérmicas. As etapas, suas reacdes e sua contribuicdo para o syngas sdo mostrados na
Tabela 4.

Tabela 4 — Etapas e reacdes do processo de gaseificacdo de biomassa.

Etapa da Reacio
Gaseificacdo ¢
1
Oxidag&o C+50, > CO AHzggx = =111 k] /mol (R3.11)
1
H, + 502 - H,0 AHYogx = —242 kj/mol (R.3.12)
Secagem Biomassa imida — Biomassa seca + H,0 (R.3.13)
Pirdlise Biomassa - H, + C0 + C0, + CH, + H,0 + tar + char (R.3.14)
C+CO, » 2C0 AHdogx = 173 kJ /mol (R.3.15)
Reducio C + H,0 > CO + H, AHYogx = 131 kJ/mol (R.3.16)

Fonte: Molino, Chianese e Musmarra (2016).

Na etapa de secagem, a biomassa deve ser aquecida a valores proximos de 150 °C
visando a reducédo de sua umidade, de acordo com Hamelinck et al (2004). Vale ressaltar que a
biomassa, ao adentrar no gaseificador, ja deve ter sido submetida a pré-tratamentos que visem
reduzir a sua umidade, que, no geral, ndo pode ser maior que 25-30% em peso (MOLINO;
CHIANESE; MUSMARRA, 2016).

Na pirdélise, ocorre uma decomposicdo termoquimica da biomassa, com a formacéo de
particulas solidas, denominadas char, além de uma fase liquida denominada tar e uma mistura
de gases. A formacéo de char e tar varia de acordo com a tecnologia utilizada para gaseificagéo,
sendo que o primeiro possui elevado teor de carbono e poder calorifico (na faixa de 25-30
MJ/kg), enquanto que o segundo é formado de substancias organicas complexas, como por
exemplo ciclos aromaticos (fenol, benzeno, naftaleno, etc.) e pode influenciar a qualidade do
syngas, sendo um dos desafios técnicos do processo de gaseificacdo a sua remogdo ou
conversao (MOLINO; CHIANESE; MUSMARRA, 2016).

A (ltima etapa de gaseificacdo é a reducdo, sendo a temperatura na qual ocorre esta
etapa um dos principais parametros do processo, uma vez que exerce influéncia direta na

formacéo de tar, conversdo de char e no poder calorifico inferior (PCI) do syngas. De acordo
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com Molino, Chianese e Musmarra (2016), sob temperaturas elevadas (na faixa dos 900-1000
°C), a formacdo de tars é reduzida e eleva-se a conversdo de char. Entretanto, ha um
comprometimento no PCI do syngas, sendo este reduzido se comparado com conversdes sob

temperaturas mais baixas (na faixa dos 700-800 °C).

3.2.3.2 Tecnologias de gaseificagdo

As tecnologias de gaseificacdo sdo referentes ao tipo de gaseificador que serad
empregado. De acordo com Molino, Chianese e Musmarra (2016), os gaseificadores diferem
quanto: ao modo de contato entre o combustivel de alimentacédo e o agente gaseificante; o modo
e taxa de transferéncia de calor e o tempo de residéncia do combustivel de alimentagdo na zona
de reacdo. Quanto ao modo de contato entre o agente gaseificante e o combustivel de
alimentacdo (biomassa), os fluxos podem ser em contracorrente, co-corrente ou fluxo cruzado,
enquanto que o calor transferido pode ser advindo de fonte externa ao reator ou diretamente no
reator utilizando agente de combust&o. Por fim, o tempo de residéncia, que esta relacionado ao
tempo no qual se da o processo de gaseificacdo, pode demorar horas ou minutos a depender do
tipo de gaseificador (MOLINO; CHIANESE; MUSMARRA, 2016).

Molino, Chianese e Musmarra (2016) listaram como 0s principais reatores como sendo
de:

e Fluxo arrastado

e Leito fixo (pode ser ainda “updraft” ou “downdraft”, sendo que o primeiro o fluxo de
syngas deve sair na parte de cima do gaseificador, enquanto que no downdraft o syngas
deve sair na parte de baixo).

e Leito fluidizado (que pode ser de leito borbulhante ou circulante)

e Forno rotativo

e Plasma

Molino, Chianese e Musmarra (2016) ainda elencaram vantagens e desvantagens para
cada um dos tipos de gaseificadores citados anteriormente, 0s quais sao mostrados de forma
resumida na Tabela 5. Ainda segundo os autores, a sintese dos problemas relacionados a
tecnologia de gaseificacdo pode ser verificada em trés parametros: material de alimentacéo (que
inclui tamanho de particulas e umidade); qualidade do syngas (relacionado a quantidade de

contaminantes nos produtos, como o tar) e estado de desenvolvimento tecnoldgico (que ira



43

influenciar o controle de parametros, como temperatura ao longo do gaseificador, além dos

custos de investimento e manutengéo de equipamentos).

Tabela 5 - Comparacdo entre tipos de tecnologias de gaseificacao.

Tipo de reator

Vantagens

Desvantagens

Fluxo arrastado

Flexibilidade de combustiveis
Baixo tempo de residéncia

Bom controle de parametros

Sem problemas para alta escala
Baixa concentragdo de tar no
syngas

Elevados custos e manutengdes
Baixa vida Util de componentes
Necessita sistema de recuperacdo
de calor para elevar eficiéncia
Necessita etapas de preparacdo de
biomassa (reducdo de particulas
s6lidas e baixa umidade)

Boa eficiéncia térmica

Materiais devem ter propriedades
homogéneas

Leito fixo e Aceita diferentes materiais sob e Elevada concentragdo de tar no
updraft elevada umidade syngas
e Construcéo simples e Dificuldade de controle de
parametros e de alta escala
e Demanda baixa umidade e
. tamanho uniforme de sélidos
I e Construgdo simples . - A

Leito fixo «  Elevada confiabilidade tecnolégica e Baixo coeficiente de transferéncia

downdraft de calor

Baixa producéo de tar

Dificuldade de controle de
parametros e de alta escala

Leito fluidizado
borbulhante

Baixo nivel de tar no syngas

Bom controle de parametros

Bom potencial par elevacdo de
escala

Elevados investimento e
manutencao

Perda de carbono nas cinzas
Pré-tratamento necessario com

materiais heterogéneos

Leito fluidizado
circulante

Baixa producéo de tar

Baixo tempo de residéncia

Bom potencial para elevagdo de
escala

Elevadas taxas de conversao

Perda de carbono nas cinzas
Requer pardmetros finos de
preparacdo de biomassa
Necessidade de materiais especiais
Tecnologia complexa e com
problemas de seguranga

Forno rotativo

Elevada conversdo

Baixa sensibilidade quanto a
composicdo, umidade e tamanho
do combustivel de alimentagéo
Simplicidade de construcdo

Baixo investimento

Dificuldade de inicia-lo e de
controlar parametros

Elevado consumo de refratarios
Elevada formacéo de poeiras e tar
Elevados custos de manutencédo
Problemas para elevacdo de escala

Plasma

Tempos de reacdo curtos

Maior qualidade do syngas
comparado com as  outras
tecnologias

Produgdo de residuos ndo-
lixiviaveis e que podem ser usados
na construcao civil

Sem problemas para elevacdo de
escala

Consumo de refratario

Presenca de nanoparticulas no
syngas

Presenca de partes moveis e
dificuldade de manutencéo

Troca frequente de eletrodos
Problemas de seguranca €
incrustracdo nos dutos

Elevados custos operacionais

Fonte: Adaptado de Molino, Chianese e Musmarra (2016).
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3.2.3.3 Gaseificagdo de bagaco para producdo de amonia

A gaseificacdo de diversos tipos de biomassa para produgdo de amonia tem sido
amplamente estudada por diversos autores, conforme pode-se observar no inicio do topico 3.2.3
e também pela Tabela 3. Assim, Arora et al (2017) e Flérez-Orrego (2018) propuseram o estudo
de processos envolvendo a conversdo de bagaco de cana para a producao de amonia.

Arora et al (2017) utilizaram um modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo, o
qual desacoplou as etapas de pirdlise, gaseificacdo e combustdo no gaseificador, sendo ainda
avaliados os usos de reformador autotérmico, reforma a vapor de metano, com o metano
advindo do syngas obtido da etapa de gaseificacdo, e reforma por CO2. O método para remogao
de CO: utilizado foi 0 PSA e 0 gés de purga advindo do loop de sintese de aménia foi reutilizado
no processo. Para o suprimento de energia térmica nas reformas a vapor de metano e por COy,
Arora et al (2017) relataram a necessidade de combustdo de combustivel externo. A capacidade
de producéo das plantas foi limitada a 120 tnwa/dia, 0 que é um valor considerado baixo na
literatura, uma vez que para producdo em alta escala s&o comumente utilizados valores na faixa
de 1000 tyna/dia.

Flérez-Orrego (2018) detalhou aspectos do pré-tratamento necessario para a biomassa,
como a secagem do bagaco de 50% para 10% de umidade, além de sua transformacdo em chips
antes de alimentar o gaseificador. A secagem costuma ser realizada em secadores rotativos que
consomem energia mecanica da planta de utilidades (BASU, 2010) enquanto que a
transformacéo do bagaco em chips consome de 1 a 3% da energia contida na biomassa (baseado
no PCl) (ANDERSSON; LUNDGREN, 2014). O gaseificador apresentado é indireto e
desenvolvido pelo Batelle Columbus Laboratory, operando sob pressdo atmosférica e
consistindo de duas torres, sendo uma para a gaseificagéo e outra para a combustéo, evitando a
diluicdo de nitrogénio no syngas. Vapor na razdo 0,75 vapor/biomassa é empregado no
gaseificador (FLOREZ-ORREGO, 2018). Em seguida, o syngas é resfriado até 400°C, lavado
com agua e comprimido até 35 bar, com a consequente remocao de impurezas. Ap0Os essas
primeiras etapas, que estdo contidas na unidade de gaseificacdo de biomassa, 0 syngas
resultante deve ser purificado de compostos de metano e didxido de carbono. Para tanto, utiliza-
se um reformador auto térmico e um processo de reacdo de shift. Dai em diante, segue-se com
a producdo de amdnia por processos semelhantes a planta convencional. Uma esquematizagéo

da planta de Florez-Orrego (2018) é apresentada na Figura 11.



Figura 11 - Esquema de planta alternativa com gaseificacdo de bagaco de cana-de-agucar.
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3.3. ANALISE EXERGETICA

3.3.1. Introducéo

A exergia € uma propriedade considerada como um padrdo universal para medir a
qualidade de um processo utilizando parametros do ambiente como estado de referéncia. Assim,
uma analise dita em base exergética ira medir as irreversibilidades do sistema ou volume de
controle, ou seja, a capacidade de degradacdo da energia, tendo como base a 2% Lei da
Termodinédmica.

A definicdo de exergia coincide com o conceito de trabalho maximo, ou seja, aquele que
pode ser obtido quando os processos de um volume de controle séo reversiveis e quando o calor
rejeitado do volume de controle puder ser obtido de um motor de Carnot operando entre uma
temperatura de entrada (T,,) e uma temperatura de saida (Ts), sob uma temperatura ambiente T,.
(OLIVEIRA JUNIOR, 2013).

Assim, para 0 caso em que todos 0s processos dentro de um volume de controle sejam
reversiveis, o volume de controle interage apenas com o meio ambiente, sendo que a vazao
massica de saida deste encontra-se em equilibrio com o ambiente. Aqui define-se o trabalho
maximo reversivel como sendo a exergia especifica de um fluxo na entrada de um volume de
controle, mostrado na Equacéo 3.1 (OLIVEIRA JUNIOR, 2013):

b = [he — ho — To(se — So)] (3.1)

3.3.2. Balanco exergético, componentes da exergia e eficiéncia exergética

O balanco exergético para o volume de controle mostrado na Figura 12 é dado pela
Equacdo 3.2, que é considerada a lei da degradacdo de energia, pois permite quantificar a
reducdo da capacidade de gerar trabalhno para um dado processo devido as suas
irreversibilidades. Pode-se perceber, ainda, que a Equacdo 3.2 é uma combinacdo entre 0s
balangos de energia e entropia (OLIVEIRA JUNIOR, 2013).



47

Figura 12 - Volume de controle com diversas entradas e saidas, trabalho efetivo e

transferéncia de calor.

We/ =W — p,dV/dt

TH, XS X Hg, £S;

Ambiente sob

) STy Py Ky,
24,7,
Fonte: Oliveira Junior (2013).
d(E+ P,V TS)—dB
dt 0 0% dt
To\ . .
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j J e s
- TOSger

Na Equacéo 3.2 cada termo tem o seguinte significado:

. % (E+ PV —T,S) = Z—l: - taxa de variagdo de exergia no volume de controle;

o Y. my(h, —Tys,) — Y.mg(hy — Tys,) : variacdo do fluxo de exergia entre saidas e
entradas do volume de controle;

o Vi/ef : poténcia efetiva (trabalho util) recebida ou realizada pelo volume de controle.

o Bos = TOS'ger: taxa de exergia destruida ou taxa de irreversibilidade, que representa a

taxa de trabalho disponivel destruido devido aos processos irreversiveis que ocorrem no

interior do volume de controle.

Dessa forma, percebe-se que a capacidade de realizar trabalho ndo é conservativa, sendo
reduzida ao longo dos processos conforme ocorrem processos irreversiveis no volume de

controle. Dentre estes processos podem ser citados: expansdo ndo-resistida, mistura,
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transferéncia de calor e reagdes quimicas (OLIVEIRA JUNIOR, 2013).

No célculo da exergia, sdo utilizadas quatro componentes: potencial, cinética, fisica e
quimica. Trabalho e calor também possuem valores associados a exergia, sendo o valor do
primeiro a propria exergia e o Ultimo uma medida equivalente do maximo trabalho que poderia
ser obtido utilizando o ambiente como reservatorio térmico (KOTAS, 1995).

Assim, desprezando-se outros efeitos, como reagdes nucleares, eletromagnetismo e

tensdes superficiais, a exergia de um fluxo de massa pode ser descrita conforme a Equacéo 3.3:

b = bein + bpor + bpp + bep (3.3)

As Equacles de 3.4-3.7 representam as equagOes das exergias cinética, potencial, fisica

e quimica (por unidade de massa), respectivamente:

U2

bein = & (3.4)
bpot = 9z (3.5)
by =h—h"— To(s — s7) (3.6)
bep =h* — To5* = X1, Ho,iXi (3.7)

(13 2

Nas equagdes, “v” representa a velocidade, “g” a gravidade, “z” a elevacdo, “h” a
entalpia, “Ty” a temperatura ambiente, “s” a entropia, “ug ;”” 0 potencial quimico da espécie “1”
e "x;"a fragdo molar ou massica da substancia “i” (KOTAS, 1995; OLIVEIRA JUNIOR, 2013).

As exergias cinética e potencial tem o valor igual a de suas respectivas energias, pois
tratam-se de formas de conversdo reversiveis em trabalho. A exergia fisica é equivalente ao
maximo trabalho que pode ser realizado quando o sistema ou um fluxo passa de um
determinado estado termodindmico para outro de referéncia (indicado por *), onde ha equilibrio
térmico e mecanico com o ambiente. A exergia quimica tem relagdo com o méximo trabalho
que pode ser realizado quando o sistema ou um fluxo massico é levado de seu estado de
referéncia até o seu “estado morto”, onde ha um equilibrio termodinamico completo, Ou Seja,
ha equilibrio mecénico, térmico e quimico (OLIVEIRA JUNIOR, 2013).

Para o calculo da exergia quimica contida no bagaco, podem ser aplicadas relagdes
empiricas baseadas em sua composic¢do quimica. A Equacdo 3.8 representa uma estimativa do
Poder Calorifico Superior (PCS), considerando as fra¢cdes massicas dos elementos C, H, S, O e
N. (PARIKH; CHANNIWALA; GHOSAL, 2005).
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PCS = 0,349C + 1,1783H + 0,1055 — 0,10340 — 0,01051N (3.8)

A Equacao 3.9 fornece um célculo do valor do Poder Calorifico Inferior (PCI), sendo H
a fracdo massica de hidrogénio em base seca, M o teor de umidade e hy o calor latente de
vaporizacdo (PARIKH; CHANNIWALA; GHOSAL, 2005):

9H M
PCI = PCS — hy (2 + -) (3.9)

Na Equacgdo 3.10, calcula-se a exergia quimica contida no bagaco, sendo B uma
constante numeérica que pode ser encontrada utilizando a Equacéo 3.11, onde H/C, O/C e N/C
representam as taxas atbmicas no combustivel (MICHAILOS; PARKER; WEBB, 2016).

bch,bagago = B = PCIbagago (3.10)

H (0] H N
1,044+0,01605 - 0,034395*(1+0,0531E)+ 0,0493%

(3.11)

[
1_0'4124E

O ambiente definido como referéncia neste estudo sera o proposto por Szargut, Morris
e Steward (1988), com a temperatura de referéncia no valor de 298,15 K e a pressdo de
referéncia de 101,325 kPa (1 atm). As quantidades de exergia potencial e cinética ndo serdo
consideradas para este estudo.

Em relacdo a eficiéncia exergética, OLIVEIRA JUNIOR (2013) ressalta que, na
literatura, existem diversas maneiras de se quantificar a eficiéncia exergética.

Kotas (1995) definiu como “Eficiéncia Racional” a razdo entre o somatério das exergias
Uteis que saem do processo/equipamento pelo das que entram neste, conforme mostrado na

Equagéo 3.12:

n, = 2 Bsaida,itil (3.12)

% Bentrada

Szargut, Morris e Steward (1988) também apresentou uma definicdo semelhante,

denominada “grau de perfei¢ao”, conforme mostrado na Equagao 3.13:
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r]p — ZBprodutos (313)

Z Bentrada

3.4. ANALISE EXERGOECONOMICA

3.4.1. Introducéo

A andlise exergética é uma ferramenta Util na andlise de sistemas térmicos para
encontrar irreversibilidades em processos e equipamentos. Entretanto, de acordo com Lozano
e Valero (1993), essas informacdes sdo insuficientes devido a trés fatores:

e Nem todas as irreversibilidades podem ser evitadas, ou seja, o limite técnico de
irreversibilidades evitadas serd menor que o tedrico devido a decisdes de operacao,
manutencao, etc.

e A reducdo de exergia atingida em processos diferentes de uma mesma instalacdo nédo
séo equivalentes segundo Kotas (1995), e a mesma diminuicéo de irreversibilidades em
dois componentes diferentes de planta leva a diferentes variagdes no consumo total de
energia.

e Aspossibilidades de reducdo sé podem ser especificadas através de um estudo detalhado

dos mecanismos fundamentais de geracao de entropia (BEJAN, 1982).

Assim, a teoria do custo exergético foi desenvolvida visando a determinacdo de custos
dos produtos e irreversibilidades geradas na conversdo de energia nos processos a partir da
aplicacdo de critérios de particdo, que sdo funcbes da exergia contida em cada fluxo de energia
no processo estudado. Este tipo de analise envolvendo a analise exergética e a econdmica €
denominada “termoecondmica” e envolve custos monetarios. Para a analise que envolve custos
exergeticos, da-se o nome de “exergoecondmica” (OLIVEIRA JUNIOR, 2013).

De acordo com Tsatsaronis (1993), as etapas da analise termoeconémica englobam:

e Analises econdmica e exergética detalhadas dos componentes e do total de energia do
sistema;
e Custo exergético;

e Avaliacdo exergoecondmica de cada componente e do sistema total.



51

Em relacdo a modelagem, simulacdo e otimizagdo, pode-se chegar a dois tipos de
equacionamentos: o balanco de custos para cada equipamento ou processo e 0 critério de
particdo com base exergética (OLIVEIRA JUNIOR, 2013). Ambos serdo especificados nas

secdes seguintes.
3.4.2. Balanco de Custos

O balanco de custos considerando regime permanente pode ser descrito pela Equacao

3.14, de acordo com o volume de controle X mostrado na Figura 13:

ZSAiDA,i(BiSCiS) = ZENTRADA,i(BieCie) + Zy (3.14)

Sendo:

B;— Exergia do i-ésimo produto;

Bf— Exergia do i-ésimo insumo;

c;— Custo exergético unitério do i-ésimo produto;
c{ — Custo exergético unitario do i-ésimo insumo;

Zy — Taxa de investimento.

Figura 13 - Balango de custos para o volume de controle genérico X.

Entrada 1 Safda 1

a4 B q B

Entrada 2 Saida 2
——— VOLUME DE —_—

. B, & B

CONTROLE X '

Entr'ada n Said;i n
—_—— —_—>

C: B: Cjz Bfl

Taxa de

Investimento

Fonte: Oliveira Junior (2013).

A taxa de investimento sdo as despesas relacionadas ao equipamento, principalmente
devido ao custo capital, operacional e de manutencdo (OLIVEIRA JUNIOR, 2013).
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Por fim, deve-se entender o tipo de problema que esta sendo analisado com relacéo a
quantidade de produtos. Quando se obtém apenas 1 produto no processo, o balango de custo

determina o valor do custo unitario médio, mostrado na Equacéo 3.15:

Custo de producao Total
cf = £ (3.15)

B; do produto

Em problemas do tipo multiprodutos, ha um obstaculo quanto a determinacéo de custos
exergeéticos unitarios de diferentes espécies, uma vez que s6 ha uma equacdo para dois ou mais
produtos. Assim, Kotas (1995) inclui como opcdes os critérios de parti¢do, que sdo baseados

em:.

e Uso exclusivo dos produtos para a planta analisada;
e Venda dos produtos no mercado;
e Um produto € considerado produto primario do processo;

e Um produto € considerado como subproduto do processo.
3.4.3. Critérios de particdo com base exergética

Nos problemas multiprodutos submetidos a analise termoeconémica, pode-se utilizar
tanto o método da igualdade quanto o da extracdo para encontrar 0s custos exergéticos unitarios
dos produtos.

Considerando a planta de cogeracdo da Figura 14 como exemplo, pode-se depreender

que nela estdo contidos dois produtos: eletricidade e vapor de baixa presséo.
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Figura 14 - Sistema de Cogeracao simples para exemplificar os critérios de particéo.
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Fonte: Oliveira Junior (2013).

Primeiramente, chega-se ao balanco de custos exergéticos para a caldeira e para a

turbina, mostrados pelas equacdes 3.16 e 3.17:
Bvacva + Beflcefl + BQ CQ = Bcombccomb + Barcar + Béguacégua + Ccald (3-16)

Bvbcvb + Wel Cer = Bvacva + Ctv (3-17)

O objetivo é determinar os custos dos diversos produtos obtidos deste ciclo. Todas as
exergias e o trabalho sdo valores conhecidos, assim como 0s custos exergéticos especificos das
entradas (agua, efluentes e combustivel). C.,q € C., representam custos relacionados a
operacdo, aquisi¢ao e manutengdo dos equipamentos.

Em relacdo aos produtos obtidos, serdo considerados vapor de alta e baixa presséo, bem
como a eletricidade. Outros fluxos seréo considerados como residuais. Portanto, deveréo ter o

seu custo exergético unitario definido como zero, conforme mostrado na Equagéo 3.18:
Cefl = CQ = 0 (318)

Este ultimo caso vale para o calor residual e os efluentes, ambos saindo da caldeira.
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Nota-se que é necessaria mais uma equagdo para encontrar 0s custos restantes (c,q, Cyp,
c.1)- Neste ponto deve-se aplicar um critério de particdo visando obter uma terceira relagdo que

possibilite a solu¢do do problema com trés variaveis.

3.4.3.1. Método da igualdade

No método da igualdade, consideram-se todos os custos dos produtos como sendo
iguais, ou seja, had uma distribuicdo dos custos com o mesmo nivel de prioridade para todos os
produtos (KOTAS, 1995). Assim, 0 objetivo € apenas o de suprir a demanda exergética do
equipamento ou processo, 0 que consequentemente leva a um mesmo custo exergético médio
(OLIVEIRA JUNIOR, 2013).

Com isso, observa-se na Figura 15 que o vapor de baixa presséo e a eletricidade saem
da turbina a vapor, e estes devem suprir a demanda exergética da planta. Utilizando o método
da igualdade, chega-se a relacéo 3.19:

Col = Cpp (3.19)

Aplicando a igualdade 3.19 em 3.17, chega-se na relacdo 3.20:

Bva CV
Cor= Cyp = Coa (3 . >+ o (3.20)

Bvb+ Wel )

Por fim, de acordo com a Equacdo 3.12, pode-se chegar a relacdo de eficiéncia
exergética para a turbina a vapor na Equagéo 3.21 OLIVEIRA JUNIOR, 2013):

Moy = 2L (3.21)

va

3.4.3.2. Método da extragédo

Para este método, um determinado equipamento ou processo tem apenas uma funcgéo e
seu produto ira ser sensivel & custos de operagéo, aquisi¢cdo e manutencdo. Portanto, seu Usuério
final ira arcar com o gasto de exergia e também com o0s custos citados anteriormente
(OLIVEIRA JUNIOR, 2013).
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Retornando a modelagem da Figura 14, pode-se dizer que o produto da turbina a vapor
é a eletricidade, sendo o custo exergético do vapor resultante apds este equipamento

permanecendo inalterado. Assim, o método da extracdo ira fornecer a Equacdo 3.22:
Coa = Cyp (3.22)

Aplicando 3.22 em 3.17, chega-se em 3.23, que fornece um valor para o custo exergético

da eletricidade:

_ Bva+Bvb) Cty
Cop = C (— + — (323)
el va W, W,

Uma diferenca importante entre esses métodos esta na maneira como se define a
eficiéncia exergética para a turbina a vapor: no método da extracdo, apenas eletricidade sera o
produto da turbina, ao contrario do método da igualdade, que considerava ambos o vapor de
baixa pressao e a eletricidade como produtos. Assim, a relacéo de eficiéncia exergética para a

turbina no método da extracdo € dada pela Equacdo 3.24 (OLIVEIRA JUNIOR, 2013):

Moy = —28 (3.24)

Bya—Byp

Por fim, é importante fazer uma ressalva quanto a igualdade mostrada em 3.22. Apesar
de custos exergéticos iguais, 0s custos em base massica dos vapores de alta e baixa pressao sdo
diferentes e dependem da exergia contida em cada um desses fluxos. Isso pode ser mostrado
pelas equacoes de 3.25 e 3.26 (OLIVEIRA JUNIOR, 2013):

(cva)m = ByaCya (3-25)

(va)m = BypCua (326)

Sabendo que a exergia do vapor de alta pressdo é maior que o de baixa presséo, chega-
se a3.27:

(Cva)m > (va)m (3-27)
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3.5. TRANSPORTE DE BIOMASSA

As plantas de producéo de energia ou biocombustiveis a partir de fontes de biomassa
podem ser potencializadas com o aumento de disponibilidade deste combustivel alternativo.
Entretanto, para que essa quantidade se eleve, é necessario que se estude o processo de
transporte da fonte alternativa de energia para a biorrefinaria.

O desafio em relacéo a cadeia de suprimentos da biomassa esta, de acordo com Toka,
lakavou e Vlachos (2010), com os custos de transporte e com a complexidade de operacdes
logisticas, decorrentes do elevado volume da biomassa e também de sua dispersa localizagdo
geogréfica. Além disso, outros fatores como a sazonalidade, imprevisibilidade relacionada as
condi¢des climaticas, diferentes capacidades de acordo com a localidade, bem como a
imprevisibilidade da demanda acabam por trazer uma maior complexidade a essa cadeia de
transporte, se comparada com o transporte de fontes ndo-renovaveis, por exemplo gas natural,
que é realizado por tubulacgdes de longas distancias (TOKA; IAKAVOU; VLACHOS, 2010).

De acordo com Toka, lakavou e Vlachos (2010), as etapas da cadeia de suprimentos da

biomassa podem ser dividas, conforme mostrado na Figura 15, em 4 etapas:

e Coleta de biomassa e pré-tratamento
e Armazenagem (pode ser em um ou Vvarios locais distribuidos)
e Transporte (utilizando um ou diversos modais de transporte)

e Conversao Final
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Figura 15 — Etapas associadas a cadeia de suprimentos de biomassa.
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Fonte: Adaptado de Toka, lakavou e Vlachos (2010).

Além do desenvolvimento do ciclo e dos processos relacionados a cadeia de
suprimentos da biomassa, € essencial e critico para o projeto, a definicdo da localizacdo da
biorrefinaria e dos centros de armazenagem de biomassa (AKSOY ET AL., 2010). Ademais, a
garantia de fornecimento de biomassa por meio de contratos de longo-termo, inclusive
estabelecendo massa critica de demanda se faz necessario devido ao alto investimento para
operacionalizar uma biorrefinaria (TOKA; IAKAVOU; VLACHOS, 2010). Saadati e
Hosseininezhad (2019) ainda enfatizam que decisGes bem elaboradas nos planos estratégicos
(ou de longo-prazo) e taticos (ou de médio-prazo) sao essenciais para uma diminuicao intensa
dos custos totais atrelados as biorrefinarias.

Em relacdo ao modo de transporte, Suurs (2002) destaca que diversos tipos de modais
podem ser utilizados de acordo com o pais e especificidades relacionadas a geografia e
infraestrutura, bem como o transporte pode ainda ser realizado com um tipo especifico de pré-
processamento na biomassa (por exemplo transformando-a em chips, toras, fardos e pellets).
Suurs (2002) ainda relata que o transporte de biomassa com elevada densidade energética (toras
e pellets) é amplamente favoravel, principalmente no que diz respeito ao consumo energético.
Ja Hamelinck, Suurs e Faaij (2005) também ressaltam a importancia de ndo se restringir o
transporte de apenas uma fonte de biomassa, mas de varias fontes, o que pode diminuir o custo
capital compartilhado de transporte de ambas as fontes de biomassa.

Um aspecto fundamental a ser considerado e que esté diretamente relacionado com os
custos de transporte de biomassa € a definigdo do raio de transporte da biomassa, ou seja, até



58

qual distancia é viavel o estabelecimento de uma cadeia logistica para buscar quantidades
variaveis de biomassa ao longo de uma regido geografica visando alimentar uma biorrefinaria
cuja localidade ja esta definida. O objetivo em relacdo a este parametro é avaliar a relacdo entre
0 custo de transporte de biomassa com o seu potencial calorifico, uma vez que se sabe que
quanto maior a distancia de transporte, maiores seréo o0s seus custos. Neste sentido, Hamelinck,
Suurs e Faaij (2005) recomendam que as distancias sejam menores que 100 km. Ja Suurs (2002)
analisa os custos de transporte por caminhdo considerando a biomassa de madeira com cerca
de 45% de umidade, para as distancias de 50 km e 200 km e encontra uma relagéo entre o
volume de biomassa transportada com a distancia para influéncia no custo econémico, sendo
que a reducgédo de umidade ndo possui efeito significativo no custo econdémico do transporte.
Também para biomassas provenientes da madeira, Selkimaki et al. (2010) citam que o
transporte via caminh@es esta limitado a uma distancia maxima, por exemplo 300 km, devido
ao seu baixo valor comercial, em um cenario envolvendo Suécia e Finlandia. Jappinen,
Korpinen e Ranta (2011) também utilizam raios na faixa de 45-55 km considerando biomassa
florestal na Finlandia. Jappinen et al. (2011) também citam que, na maior parte dos casos,
distancias de transporte menores que 100 km utilizam caminhfes como meio de transporte, o
que pode ocasionar em custos de transporte mais elevados.

Em relacdo ao cenério brasileiro, ha um desafio quanto ao estabelecimento de cadeias
de suprimentos de biomassa devido principalmente as suas extensdes territoriais,
disponibilidade e diversidade de condicGes de vias, ferrovias, aquavias e aerovias. O estado de
Sdo Paulo, todavia, é tido como um dos estados de melhor disponibilidade e conservacao de
vias, principalmente ferroviarias e rodovidrias, sendo que grande parte da producdo agricola,
que se concentra no interior do pais (regido Centro-Oeste e Oeste do estado de S&o Paulo) é
escoada até o porto de Santos para exportacdo, sendo este porto o 2° maior da America Latina
em 2019 de acordo com Lloyd’s List (2020). Com isso, Junqueira e Watanabe (2017) citam
uma analise de transporte de bagaco de cana residual de até 250 km em apresentacao
relacionada ao Projeto SUCRE (“Sugarcane Renewable Electricity”, em inglés), enquanto
Dantas Filho (2009) relata distancias de até 20 km de transporte de cana do campo para usinas
sucroalcooleiras.

O transporte terrestre também tem gerado grandes preocupacfes com relacdo as
emissdes de poluentes, especialmente aqueles relacionados com o efeito estufa, como o CO>
(CANCELLLI; DIAS, 2014). Assim, conhecer o quanto uma frota veicular emite de poluentes

possui relevancia quanto ao estabelecimento de novas politicas publicas e programas de
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controle da poluicdo e qualidade do ar, além da verificacdo da sustentabilidade de processos e
projetos.
Assim, Cancelli e Dias (2014) propuseram a Equacéo 3.28 para o calculo das emissdes

de poluentes:

Fe ;
Ei = Fr,j (m) L (328)

Sendo:

31
1

Ei: Quantidade total de poluente “i” emitido, em kg;

Frj: Numero total de veiculos da categoria “j” que circulam na via de interesse durante um
r €6y,
periodo “t”;

31
1

Fej: Fator de emissao do poluente “i”, em g/km;
1000: Fator de conversdo de g para kg;

L: Comprimento total da via.

Os fatores de emissé@o séo obtidos por meio de tabelas padronizadas de acordo com a
categoria de veiculos, combustivel, ano de fabricacdo e poluentes emitidos (CANCELLI,
DIAS, 2014). Com isso, pode-se calcular ndo apenas emissdes relacionadas ao CO,, mas
também a gases do tipo SOx, NOx, material particulado, hidrocarbonetos, metano, aménia, entre
outros, conforme pode ser visto em dados divulgados por 6rgdos e agéncias ambientais, como
em COMPANHIA AMBIENTAL DO ESTADO DE SAO PAULO (2018).

3.6. ANALISE ECONOMICA

Essa secdo tem o objetivo de elucidar e revisar as metodologias e indicadores utilizados
para avaliar do ponto de vista econémico a viabilidade de um projeto. A analise econémica de
um projeto de planta quimica ou biorrefinaria envolve a estimativa de diversos parametros de
entrada e saida de recursos financeiros, que englobam custo e instalagdo de equipamentos, mao-
de-obra, instrumentacdo, instalacdes fisicas e elétricas, tubulagbes, manutencdo e operacéo
(O&M), pesquisa e desenvolvimento (P&D), aquisicdo de matéria-prima, receitas advindas da

venda dos produtos primarios e secundarios, dentre outros (GARRET, 1989). Assim, a analise
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econdmica é baseada em estimativas que busquem reproduzir ou obter valores proximos da
realidade, o que auxilia na tomada de decisOes sobre a viabilidade de um investimento.

Ap0s realizadas as estimativas de custos e receitas citadas anteriormente, € necessario
que sejam utilizados indicadores ou métricas que possibilitem a estimativa de atratividade de
investimento no projeto. Serdo apresentadas a seguir os conceitos e metodologias relacionadas
ao calculo do valor presente liquido (VPL), retorno de investimento (ROI), taxa interna de

retono (TIR) e taxa interna de retorno modificada (TIRM).
3.6.1. Valor Presente Liquido (VPL)

O valor presente liquido é aquele em que, dada uma taxa de juros “i” e um periodo
determinado de tempo “n”, ird mostrar a diferenca entre o valor presente nas entradas de caixa
e o valor presente nas saidas de caixa, conforme mostrado na Equacdo 3.29 (ASSAF NETO,
1992):

veL= Y L L (3.29)

Em que:
R; — Receitas ou entradas no periodo “j”;
731

C; — Custos ou saidas no periodo “j”;

I — Investimento inicial do projeto.

Dessa forma, todos os valores obtidos em caixa em periodos distintos sdo levados ao

presente, conforme ilustrado na Figura 16.
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Figura 16 — Visualizacdo do conceito de VPL.

0 1 2 3 4 5 n-—---- » Periodo ¥}” (unidade de tempo)

/~— Fluxo de Caixa = Entradas - Saidas

VPL

Fonte: Proprio autor.

Para que o projeto seja considerado atrativo de acordo com a métrica do VPL, este deve
possuir valor maior ou igual a zero, o que significa que o retorno sera superior a taxa de juros
considerada ou a taxa minima de atratividade (TMA), cujo valor é o minimo retorno de capital
aceitavel para que um projeto seja implementado (OLIVEIRA, 2008).

3.6.2. Retorno de Investimento (ROI)

O retorno de investimento é um indicador que relaciona o quanto uma empresa ganhou
e perdeu através da razdo entre as entradas (receitas) e saidas (custos) pelas saidas, conforme

mostrado na Equagéo 3.30:

Entradas — Saidas
ROI = — (3.30)
Saidas

Com isso, sera obtido um valor percentual, que, caso seja positivo, possui elevada
probabilidade de indicar que um projeto é viavel. Este parametro é versatil e simples de ser
utilizado, principalmente investimentos que devem ser comparados e escolhidos dentre vérias
opcdes. Uma de suas principais limitagdes reside na ndo consideragdo do tempo no

investimento, como ocorre no VPL e na taxa interna de retorno (TIR) ou na TIRM, sendo
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necessario o seu emprego aliado a0 menos a uma das métricas citadas anteriormente
(FERNANDO, 2021).

3.6.3. Taxa Interna de Retorno (TIR) e Taxa Interna de Retorno Modificada (TIRM)

A taxa interna de retorno pode ser descrita como uma taxa de remuneracgéo de capital, a
qual é obtida quando o VPL é nulo. Se este valor for superior a TMA, é considerado
economicamente viavel, uma vez que a taxa de remuneragdo € maior que 0 minimo esperado
pelo investidor (OLIVEIRA, 2008). Assim, igualando-se a Equacdo 3.29 a zero, obtém-se a
Equacdo 3.31, que deve ser resolvida para obter o valor da TIR:

Z 1+ TIR)J (3.31)

Apesar de Gtil na comparacéo e escolha dentre diversas opcGes de investimentos, a TIR
apresenta como limitacao, segundo Oliveira (2008), o fato de ndo levar em consideracéo a nao-
uniformidade de um fluxo de caixa, podendo apresentar diversos sinais positivos ou negativos
ao longo do projeto. Outra limitacdo consiste na utilizacdo de apenas uma taxa média, que sera
aplicada igualmente nos valores de caixa tanto para reinvestimento sobre os lucros obtidos
quanto para novas captagdes e recursos.

Assim, a TIRM busca resolver este Ultimo ponto levantado com a consideracdo de duas
taxas distintas, sendo uma chamada de taxa de atratividade ou reinvestimento, relacionada aos
reinvestimentos de capital, e a outra de taxa de financiamento, relacionada as captacdes de
recursos ao longo do projeto (BARBIERI; ALVARES; MACHLINE, 2007). Com isso, 0s
valores de caixa positivos sdo levados para o futuro (“n-j” unidades de tempo) sob a taxa de
reinvestimento “ir”’, enquanto que os valores negativos sao trazidos para o valor presente (“j”
unidades de tempo) sob a taxa de financiamento “if”. Com isso, a TIRM pode ser calculada pela
Equacdo 3.32 (OLIVEIRA, 2008):

Yn
l[" R(1+ir)”‘f]
1G]
l C/(1+lf)J

TIRM = -1 (3.32)
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3.6.4. Analise Incremental

A analise incremental é uma ferramenta que pode ser utilizada na tomada de decisao de
projetos e que visa determinar o verdadeiro custo entre as alternativas atraves da comparagdo
de uma com a outra (BANTON, 2020).

Com isso, a andlise incremental se baseia em obter os custos de oportunidade, que séo
definidos como sendo a subtracdo entre o retorno financeiro a ser obtido pela proposta analisada
e 0 retorno de um cenério esperado ou considerado como modelo (FERNANDO, 2020). O custo

de oportunidade pode ser calculado de acordo com a Equagéo 3.33:

Custo de oportunidade = RPA — RPE (3.33)

Sendo:
RPA — Retorno da proposta analisada/cenario alternativo
RPE — Retorno da proposta esperada/cenario-base

Dessa forma, a analise incremental consiste em realizar um levantamento dos custos
fixos e variaveis dos projetos e das receitas obtidas, sendo obtido assim os lucros liquidos das
alternativas. Apds a subtracdo desses lucros liquidos, percebe-se que as receitas e custos que
sdo comuns a ambos 0s cendarios acabam se anulando. Assim, sdo definidos os conceitos de
custos incrementais e receitas incrementais, ou seja, essa analise permite avaliar quais sdo 0s
custos e receitas relevantes no projeto e identificar as suas variagdes de um projeto para outro.
A néo-relevancia, neste caso, significa entender que determinados custos ou receitas estaréo
presentes em ambos 0s cenarios a serem comparados e, se estiverem em quantidades iguais,
irdo se anular na Equagéo 3.33.

Portanto, um valor positivo na Equacédo 3.33 indica que pode ser viavel realizar a escolha
do projeto alternativo analisado em relacdo ao projeto modelo, enquanto que um valor negativo

indica que o cenario modelo se mostra mais vantajoso que o cenario com projeto alternativo.

4. DESCRICAO DE SISTEMAS E MODELAGEM

Neste capitulo sdo mostradas as esquematizacOes referentes aos volumes de controle

analisados, suas consideragdes, bem como pardmetros e valores utilizados como entrada de
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simulacBes e célculos. Inicialmente sdo descritos os processos relacionados a industria
alcooleira e suas configuragcdes de cogeracdo (item 4.1), seguido da etapa de transporte de
bagaco residual da industria sucroalcooleira para a planta de sintese de amoénia (item 4.2). Em
seguida, detalhes referentes a planta de amonia (item 4.3) sdo mostrados, finalizando o capitulo
com as consideracfes sobre a analise econdmica (item 4.4) e sobre as emissdes de CO> (item
4.5).

4.1. USINA SUCROALCOOLEIRA E CONFIGURACOES DE COGERACAO

O primeiro passo para se analisar os sistemas de cogeragdo das usinas sucroalcooleiras
foi realizar um levantamento sobre as localizacBes geogréaficas das usinas no estado de S&o
Paulo e, adicionalmente, obter dados confiaveis relacionados a taxa de moagem anual para cada
usina. Assim, foi utilizado um levantamento de dados realizado por cidade por Research Centre
for Gas Innovation e Grupo de Pesquisa em Bioenergia (2019), referentes ao ano-safra 2018-
19 em conjunto com PROCANA (2016), que contém dados sobre a localidade das usinas.
Assim, tendo em vista a uniformizacéo e visando diminuir diferencas de tamanho, de tipos de
mix de produtos e de numeros de usinas por cidade, foi adotada a consideracdo de uma “usina
média” para cada localidade, ou seja, a moagem anual por cidade utilizada com base em
Research Centre for Gas Innovation e Grupo de Pesquisa em Bioenergia (2019) foi dividida
pelo total de usinas na cidade, sendo este nimero aferido através de PROCANA (2016). Além
disso, adotou-se que todas as usinas médias produzem acucar cristal e etanol, sendo, portanto,
usinas do tipo anexas. Com isso foi possivel classificar as usinas médias em 10 grupos, de
acordo com sua capacidade de moagem.

Ap0s essa classificacdo, foram considerados dois cenarios principais, cujo objetivo final
é avaliar a producdo de amdnia utilizando uma rota convencional comparada a uma rota

alternativa, que sdo mostradas nas Figuras 17 e 18, respectivamente.
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Figura 17 — Diagrama representativo para producdo de amonia por meio da rota convencional.
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Fonte: Proprio autor.

Figura 18 — Diagrama representativo para producao de amonia por meio da rota alternativa.
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Na rota convencional, no que se refere a usina sucroalcooleira, assume-se que ndo ha
necessidade de se produzir bagaco residual para outros fins sendo a producéo de eletricidade
excedente para a rede brasileira, enquanto que na rota alternativa, entende-se que, apos
atendidas as demandas térmicas e elétricas do processo produtivo de agucar e etanol, ha sobra
de bagaco residual que, em vez de ser utilizado para a geracdo de excedente de eletricidade,
poderia ser utilizado na produgéo de insumos de maior valor no mercado, como a aménia, por
meio da gaseificacdo de biomassa ap0s uma etapa de transporte de bagaco de outras usinas no
estado, visando elevar a producdo de aménia.

Dessa forma, baseado em ciclos estudados por Pellegrini (2009), Guerra et al. (2014),
Flérez-Orrego et al. (2015b), foi proposto a utilizacdo de 2 tipos de configuracdes, sendo a
mostrada na Figura 19 para o cenario convencional e a mostrada na Figura 20 para o cenario
alternativo. Foram realizadas 10 simulacGes, cada uma referente a cada faixa de moagem de
acordo com a Figura 16, por meio do modulo “Steam Pro”, contido no software Thermoflow
Inc. (2020), versao 29, cuja licenca é comercial e obtida pelo laboratério LETE, da Escola
Politécnica da USP.

Na Figura 19, uma turbina de condensacédo (TVCD) é utilizada em paralelo com uma
turbina de contrapressédo (TVCP), com a intencdo de maximizar a producéo de excedente de
eletricidade. O vapor superaquecido a ser expandido nas turbinas é gerado por uma caldeira de
leito fluidizado borbulhante para biomassa (CLFBB) a 67 bar/480 °C, sendo esta alimentada
com bagaco a 50% de umidade em massa. Para 0s processos de geracdo de etanol e acucar, foi
considerado que héa integracdo térmica conforme mostrado por Pellegrini (2009), sendo,
portanto, consideradas as demandas térmica e elétrica de 392 Kgvapor/tc € 30 kWhltc,
respectivamente. Assim, ha o consumo integral de bagaco visando a geracdo de excedente de
eletricidade, sem a intencdo de deixar bagaco residual, o que faz com que a producdo de amonia
neste cenario ocorra a partir de métodos tradicionais, com o emprego de gas natural como
combustivel.

No cenario considerado na Figura 20, a principal diferenca em relacdo ao da Figura 19
€ 0 uso de apenas turbina de contrapressdo, com a producdo minima de eletricidade excedente
e o foco em atender apenas as demandas térmicas e elétricas, o que resultara em bagago de cana
residual para a gaseificacdo na producdo de amonia. As condicGes de vapor superaquecidos séo
as mesmas do cenario convencional.

Assim, o célculo do bagago residual foi baseado no estudo de Florez-Orrego et al.
(2015b), o qual estabeleceu uma relagdo entre o bagaco total (antes de ser cogerado; foi

parametro de entrada nas simulagfes) a 50% de umidade em massa e o total de cana processada
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como sendo de 28,0%. Assim, a porcentagem de bagaco residual (ndo utilizado na cogeragao)
foi um parametro fundamental a ser obtido por meio das simulag¢6es da configuragéo da Figura
20, sendo que no cenério da Figura 19, foi definido que ndo haveria bagaco residual para ser
utilizado na producdo de amonia. O equacionamento sobre as etapas de calculo do bagaco
considerado na entrada da usina sucroalcooleira, bem como o montante que é denominado
residual e, por conseguinte, deve ser enviado para a planta de amonia, est& descrito no Apéndice
B, item B.1.

Figura 19 — Ciclo de cogeracéo utilizado pela usina sucroalcooleira no cenario convencional.

67 480 67 480
3366 3366

Gases de
Chaminé
TVCD === == e e e e e - = = TVCP |- -—-
1
1
1
CLFEB 30
0.06 38 74 1 _
06| 25 | 127, | KWhite
Bagaco | 22295 1
Umido A
P — H,0 de
Realimentagio Processo
25 25 | 1274
105 _)CF_) 5334
——> Vapor P [bar] | T[*C]
—)Agua | h [kI/kg]
- — = — = Eletricidade

Bomba Desaerador

Fonte: Proprio autor.
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Figura 20 — Ciclo de cogeracéo utilizado pela usina sucroalcooleira nos cenarios alternativos.
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Fonte: Proprio autor.

Por fim, foi possivel também calcular a eficiéncia exergética racional da cogeracéo para
cada usina sucroalcooleira média considerada nas simulagdes, conforme a Equacdo 4.1. O
bagaco residual na saida ndo foi considerado na Equacdo 4.1 pois considera-se que ele ndo sera
utilizado na cogeracéo, sendo levado diretamente para a etapa de transporte.

BQ+W
TNex,cogeragio = B (4.1)
b,e

4.2. TRANSPORTE DE BAGACO RESIDUAL

O transporte de bagaco residual deve ocorrer nos cendrios alternativos, onde se
pressupde que este residuo estd disponivel em diversas usinas médias ao longo do estado.
Assim, visando elevar o potencial de producdo de amonia, é necessario realizar o transporte de
bagaco residual advindo de outras usinas sucroalcooleiras para a planta de aménia. A

esquematizacao desta etapa € mostrada na Figura 21.
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Figura 21 — Volume de controle relacionado a etapa de transporte de bagaco em cenarios

alternativos destacado em vermelho.
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Fonte: Proprio autor.

Inicialmente definiu-se o tipo de caminhdo a ser utilizado, sendo adotado 0 méaximo
valor de carga de 45t, resultando em um peso bruto total (PBT) de 57t. Este valor é préximo
aos valores reportados por Dantas Filho (2009) para o transporte de cana em S&o Paulo.

Em seguida, realizou-se o levantamento de dados geograficos das cidades onde estavam
localizadas as usinas médias por meio da ferramenta Google Maps, sendo possivel catalogar os
dados de latitudes e longitudes correspondentes a cada cidade. Com isso, foi utilizada a Equacéo
de Haversine (Equacdo 4.2), que calcula a distancia entre dois pontos na superficie de uma

esfera considerando as latitudes e longitudes de ambos os locais (SANCHES, 2012):

d =2R arcsen\/sin2 (@) + cos(@,) cos(®,) sin? (@) (4.2)

Sendo “d” a distancia entre dois pontos na superficie da esfera, em quilometros; “R” o raio de
curvatura da Terra, que neste modelo sera considerada esférica e de raio constante e igual a
6.371 km; “@,, 0,” e “Y,, Y,” as latitudes e longitudes dos pontos 2 e 1 em graus,
respectivamente (SANCHES, 2012).

Em relacdo a analise exergoeconémica, 0 parametro a ser obtido nesta etapa € a elevacéo
do custo exergetico unitario relacionado ao transporte de bagaco. Dessa forma, foi necessario
considerar o volume de controle destacado na Figura 21, sendo o balan¢o exergoecondmico

utilizado conforme a Equacdo 4.3:

Cb,btBbbt + CdieselBdiesel = Cb,atBb,at (4.3)
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Sendo “b” referente a bagago, “bt” significando “antes do transporte” (‘“before transportation”)
e “at” referente a “ap0s o transporte” (“after transportation”). Como a exergia Util da biomassa
transporta € a mesma antes e apds o transporte (Bp.at= Bbpt) @ Equacéo 4.3 pode ser reescrita

conforme a Equacdo 4.4, ao se dividir ambos os lados por “Bpat’:

Bdiesel —
Cobt + Caiesel 5~ = Chat (4.4)
,a

A razdo (Bd/Bb,at) € definida por Florez-Orrego et al. (2015b) como sendo o consumo especifico
de exergia, denotado por “rc”, cuja formulacdo é mostrada na Equacdo 4.5 e contém parametros
relacionados ao caminhdo (capacidade, consumo especifico, nimero de viagens e de
caminhdes), ao combustiveis utilizado (diesel) e transportado (bagaco) e também a distancia da
i-ésima usina média em relacdo a planta de amonia proposta:

pdjesel

el,sc . .
Pch  *O%diesel ., pviagens
bbagac;o >le*Ni

o= Yiea—p (4.5)

i caminhoes
Ccaminhio*Nj

onde:

pdiesel _ Exergia quimica do diesel (MJgiesel/M3giesel);

b299° _ Exergia quimica do bagago (MJbagaco/thagaco);

SCiieser — Consumo especifico do caminhao a diesel (M3giesei/km);
D; — Distancia da i-ésima usina média a planta de aménia (km);

viagens
N9

; — Numero de viagens necessarias para transporte de matéria da i-ésima cidade por

ano;
Ccaminnao — Carga transportada no caminh@o (tbagaco);
NFaminhoes _ Nimero de caminh®es necessarios para transporte de matéria da i-ésima cidade

por ano;

A relacdo entre nimero de caminh®es e nimero de viagens utilizada foi de 1:2, ou seja, cada
caminh&o deveria realizar uma viagem de ida e outra de volta. A carga transportada foi

considerada como sendo 45 thagaco, S eXxergias quimicas do diesel e do bagago, bem como 0s
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valores de custo exergético unitario adotados foram os utilizados conforme mostrado na Tabela
6. Para o consumo especifico de diesel, foi utilizado o valor de 29 Laiese/100 km rodados,
conforme mostrado por Novo (2016). Um detalhamento maior sobre o procedimento utilizado
é descrito no Apéndice B, item B.2.

Por ultimo, a composi¢do do bagaco adotada foi de: 46.7% C; 44.95% O; 6.02% H;
0.17% N e 0.02% S, com 50% de umidade (FLOREZ-ORREGO; MARECHAL; OLIVEIRA
JUNIOR, 2019). O célculo de sua exergia quimica foi baseado nas correlagdes mostradas nas
Equac0es 3.8-3.11.

Tabela 6 — Dados utilizados para o célculo do consumo especifico, no que se refere ao diesel e

ao bagaco umido.

bg}ilesel(MJdieseI/kgdiesel) é 44,85
Cgiesel (k'-]/k‘]) b 1,0308

b lc,;: 995 (MJbagago/KGbagago) 19,14

Cb,bt (kJ/kJ)b 1,1610

Massa Especifica do diesel (kg/L)? 0,852

Fontes: ®Florez-Orrego, Silva e Oliveira Jr (2015c); ®Florez-Orrego et al. (2015b)

4.3. CONFIGURACOES DE PLANTA DE AMONIA

Em relacdo as plantas de amonia, sdo consideradas 6 tipos de configuracGes, sendo uma
relacionada a rota convencional e cinco relacionadas a rota alternativa. O volume de controle
considerado é mostrado na Figura 22a-d, baseado nas configuracdes estudadas por Flérez-
Orrego (2018). O cenario convencional é mostrado na Figura 22a, que utiliza reforma a vapor
de metano considerando apenas gas natural como combustivel tanto na planta de utilidades
quanto para a planta de sintese, sendo o ciclo utilizado na utilidades o Rankine. Nas Figuras
22b-d, o cenario alternativo mostrado envolve a gaseificacdo de bagaco residual de cana
advindo da etapa de transporte de bagaco, sendo variado o tipo de ciclo de utilidades e/ou o
combustivel utilizado na planta de utilidades: em (b), considera-se eletricidade com ciclo
Rankine; em (c), parte do syngas produzido no gaseificador € utilizado em ciclo Rankine ou
Combinado, sendo essa configuracdo dotada apenas de bagago de cana e combustivel derivado

deste; em (d), gas natural € utilizado na planta de utilidades sob ciclo Rankine ou Combinado.
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Figura 22 — Cenérios para a producdo de amonia e tipos de ciclos na planta de utilidades

possiveis de acordo com 0s recursos de entrada disponiveis: (a) convencional; (b) bagaco e

eletricidade; (c) apenas bagaco; (d) bagaco e gas natural.
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Fonte: Proprio autor.
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Dessa forma, o calculo do custo exergético unitario dos produtos pode ser realizado

utilizando o critério de particdo da igualdade, o qual iguala o custo exergético unitario dos

produtos secundarios (CO2 capturado e gas de purga) com o do produto priméario (amonia).

Com isso, para cada cenario apresentado na Figura 22, pode-se utilizar o equacionamento

apresentado nas Equac0es 4.6-4.9, mostrados na Tabela 7.

Tabela 7 — Equacionamento do custo exergético unitario dos produtos de acordo com o

combustivel no gaseificado e na planta de utilidades

Custo exergético unitario dos

Gaseificador Utilidades Fig. 22 produtos Eq.
conB
Gas Natural Gas Natural 22a - NGV (4.6)
BNH3 +‘BCOQC +Z‘gpurga
.. CbBb+cWW
Bagaco Eletricidade 22b - - p 4.7)
BNH3 +BCOQC +Bpurga
S)_/ngas o
Bagaco (Derivado de 22c - - - (4.8)
baga(;o) BNH3 +BCOQC +Bpurga
cpByt+eonB
Bagaco Gés Natural 22d __bh ONTON (4.9)
BNH3+BCOZC+Bpurga

Fonte: Proprio autor.
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Os valores utilizados como entradas para 0s custos exergéticos unitarios, bem como as
exergias quimicas, sdo mostrados na Tabela 8. Em relagdo a massa de bagaco que entra no
gaseificador comparada com a massa de amonia que é produzida pelo processo de sintese, foi
utilizado o valor de 2,8 (FLOREZ-ORREGO, 2018) sendo este valor de importancia para a
estimativa de amonia produzida a partir do potencial de bagaco estimado como sendo residual
da usina sucroalcooleira. Para o célculo da exergia do gas de purga, foi considerado um valor
de 11,71% da exergia contida na amdnia (FLOREZ-ORREGO, 2018). Os valores de exergias
para cada entrada e saida das equacOes 4.6-4.9 foram baseadas em extrapolacdes dos dados de
simulacbes de Flérez-Orrego (2018), tendo por base a quantidade de aménia produzida
calculada no presente trabalho, de acordo com a disponibilidade de bagaco residual.

Tabela 8 — Dados utilizados para o calculo do consumo especifico, no que se refere ao gas

natural, eletricidade, CO2 e amdnia.

b (kilkg)? 19.876,47
bC02 (kJ/kg)® 451,59
cne (KUK 1,1167
cy (KI/KI)P 1,7956

Fonte: 2Szargut, Morris e Steward (1988); °Fl6rez-Orrego (2015b); °Flérez-Orrego (2014).

Por fim, pode-se calcular a eficiéncia exergética racional de acordo com a Equacédo 4.10
como sendo a razdo entre as exergias dos produtos obtidos na planta de sintese de amonia e a
soma das exergias dos combustiveis utilizados para alimentar o gaseificador ou o processo de
SMR e a planta de utilidades.

_ BNH3 +BCOZC+Bpurga 4 10
Nex,planta NH3 = B - 4B (4.10)
alimentacdo™ P utilidades

4.4, ANALISE ECONOMICA

A analise econdmica realizada neste trabalho consiste de 2 partes: na primeira, ocorre a
realizacdo da analise incremental e na segunda, um fluxo de caixa de projeto € montado visando
obter os valores de VPL, ROl e TIRM.

Os parametros comuns as duas analises e referentes aos combustiveis sdo mostrados na
Tabela 9. Outros parametros que foram utilizados nas duas anéalises sao referentes aos valores
de custo capital (CAPEX) e O&M, sendo para o cenario convencional um CAPEX de 160
USD/tnhz € O&M 30 USD/tnws, enquanto que nos cenarios alternativos tanto o CAPEX quanto
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O&M foi de 300 USD/tnhs. Esses valores tém como base os apresentados nas segOes 3.2.1 e
3.2.3 deste trabalho. J& para o sistema de cogeragdo da usina sucroalcooleira, foram utilizados
valores de O&M conforme adotados por NATIONAL RENEWABLE ENERGY
LABORATORY (2020), que divide os custos de cogeracao em fixos e variaveis, cujos valores
séo 123 USD/kW.ano e 5 USD/MWh, respectivamente. Vale lembrar que custos capitais
relacionados a industria sucroalcooleira ndo sdo considerados pois ha a consideracdo de que a
planta de amdnia sera introduzida proxima de uma sucroalcooleira existente. Em relacdo aos
custos de processos na usina sucroalcooleira, os valores utilizados para agucar cristal e etanol
hidratado foram 0,34 USD/Kgacicar (CHENG et al., 2019) e 0,257 USD/m3 (1,377 BRL/m?) de
etanol (CASTRO, 2020). Para os casos em que ha transporte de bagaco, o valor do frete
utilizado foi condizente com a Resolucdo n° 5.842 da Agéncia Nacional de Transportes
Terrestres (ANTT), que considera o valor de frete de 0,41 USD/km (2,19 BRL/km) (AGENCIA
NACIONAL DE TRANSPORTES TERRESTRES, 2019).

Tabela 9 — Valores referentes aos combustiveis utilizados.

Gas

natural Eletricidade NHs CO2 comercial Bagaco Diesel
usp/cy) (USD/KWh) — (USD/kwh) (USD/kwh) (USD/tbagaco) (USDIL)
9,72 0,123 0,1117° 0,0096° 20P 0,7103°
Fonte: Florez-Orrego (2018); °Florez-Orrego (2019); AGENCIA NACIONAL DO
PETROLEO (2020).

Nota: CotagOes das moedas de 17 jul. 2020: 1 USD = 5,35 BRL; 1 EUR = 6,12 BRL; 1 EUR = 1,14 USD.

A seguir, serdo detalhadas as consideracdes de cada uma das andlises realizadas.

4.4.1. Analise Incremental

A analise incremental foi utilizada com o intuito de minimizar o nimero de custos e
receitas a serem levantados, uma vez que estes seriam iguais tanto para o cenario convencional
guanto para os cendrios alternativos. Com isso, buscou-se avaliar a diferenca que a etapa de
transportes e de producdo de aménia nos cendrios alternativos teriam sobre o cenério
convencional. Em relacdo a usina sucroalcooleira, apenas as diferengas em relagdo a
eletricidade produzida na cogeragéo séo consideradas, uma vez que toda a etapa de agricultura,

producdo e venda de agucar e etanol é comum aos dois cenarios. Uma esquematizacdo do
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calculo dos custos de oportunidades, chamados aqui de lucros incrementais, € mostrada na
Figura 23, de acordo com as considerag0es utilizadas.

Figura 23 — Esquematizacédo de parametros considerados para a analise incremental.

Cenirios Alternativos Cendrio Convencional Lucro Incremental
Agricultura
Eletricidade excedente na cogeracao (Valor
reduzido) Agricultura Eletricidade excedente na cogeracao
Custos O&M cogeragao (Valor reduzido) " 8r ~ Custos O&M cogeracéo
Eletricidade excedente na cogeracdo (Valor
Venda etanol A
Venda acgucar SRS Diesel
C a AXi —
_ ustos O&M cogeracao (Valor maximo) || — Frete Caminhio
‘ Venda etanol
Diesel Venda agiicar
Frete caminhdo fu Custos O&M planta NH;
- Gas natural
Custos O&M planta NH; alternativa CUSFUS O&Mp la_mal NH; convenc L Eletricidade
2 - Gas natural (principal combustivel)
Gas natural (apenas planta de utilidades) Compra de bagaco
.. . Venda NH,* ;
Eletricidade (apenas planta de utilidades) Venda CO, ca r)ura do* Venda NH;
Venda NH;* 2 Cap Venda CO, capturado
Venda CO, capturado*
Compra de bagago de outras usinas

l:l Industria sucroalcooleira I:l Transporte de bagago I:I Planta de amonia

* Valores de amdnia e CO, produzidos variam de acordo com os insumos utilizados (bagaco, gds natural e eletricidade), o tipo de ciclo na
planta de utilidades (Rankine ou Ciclo Combinado) e o tipo de processo na producgdo de Syngas (SMR ou Gaseificacdo).

Fonte: Proprio autor.

4.4.2. Analise de Fluxo de Caixa

A andlise de fluxo de caixa foi realizada visando obter uma descri¢cdo dos gastos
considerados na analise incremental levando em consideracdo a passagem do tempo, em base
anual. Dessa forma, foi possivel obter indicadores normalmente utilizados na literatura e na
tomada de decisdes de projetos, como o VPL, ROl e a TIRM.

H& algumas consideracdes adicionais a serem consideradas no fluxo de caixa.
Primeiramente, 0s custos e investimentos relacionados a agricultura da cana ndo foram
consideradas, sendo considerado como volume de controle apenas as etapas a partir da industria
de processos de transformagéo de cana em etanol e agucar, a cogeracao da usina sucroalcooleira,
a etapa de transporte de bagaco (se aplicavel) e a planta de amonia. Foram considerados também
impostos cobrados sobre receita bruta de vendas dos principais produtos referentes ao valor de
2020 (acucar considerado 100% cristal — ICMS: 7% e PIS/Cofins: 9,25% (CENTRO DE
ESTUDOS AVANCADOS EM ECONOMIA APLICADA, [2020]); etanol hidratado — ICMS:
12% e P1S/Cofins: 24,47 USD/m3 (CENTRO DE ESTUDOS AVANCADOS EM ECONOMIA
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APLICADA, [2020]); ambnia, CO> capturado e eletricidade cogerada, sendo estes trés ultimos
com isencdo de impostos), além do imposto de renda sobre pessoa juridica de 25%. Outros

parametros considerados nessa analise sdo mostrados na Tabela 10.

Tabela 10 — Pardmetros econémicos adotados para os cendrios analisados.

Parémetro Detalhe Valor  Unidade
Planta convencional de aménia® 340 dias
Dias de operacao Plantas de aménia alternativas e planta de .
. 200 dias
acucar e etanol
Planta de aménia — 1° ano de operagdo 50 %
Fator de carga Planta de aménia, cogeracdo e processos 90 %
sucroalcooleira — outros anos
Taxa de juros 8 %
. . % do
Capital de giro® 15 CAPEX
Tempo de constrAug.ach da planta de 4 anos
amonia
Descomissionamento da planta de 5 % do
ambnia CAPEX

Fontes: ®Maung (2012); ®Paix&o (2018); Empresa de Pesquisa Energética (2019).

A esquematizacdo de entradas e saidas para a analise de fluxo de caixa é mostrada nas Figuras

24 e 25 para 0s cenarios convencional e alternativos, respectivamente.

Figura 24 — Volume de controle considerado para a anélise econdmica do cenério

convencional.

CAPEX O&M  Gas Natural
[ Excedente !
Eletricidade : ‘
0&M COGERACAO »  Aménia
SUCROALCOOLEIRA PLANTA NH3 . €O, |
Impostos omerciave
0&M PROCESSOS
SUCROALCOOLEIRA
Acucar Etanol = Operacdo Normal
Cristal Hidratado = = Processo de
I I Construcdo

Fonte: Proprio autor.
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Figura 25 — Volume de controle considerado para a anélise econdmica dos cenérios

alternativos.

Excedente Eletricidade Bagaco

Eletricidade efou gés externo Frete
CAPEX O&M natural*®

! T ]
o~ | i
0&M COGERACAO I
SUCROALCOOLEIRA A4 ' TRANSPORTE DE
Impostos PLl\?I-ITl?:rA BAGACO
RESIDUAL |
0&M PROCESSOS !
' | SUCROALCOOLEIRA
!
— Operacio :
Normal - - —-= - —— - [ -
= = Processo de v
Construcéo Actcar Etanol AmbBnia co, Diesel
Bagaco Cristal 1 | Hidratado capturado

Fonte: Proprio autor.
Nota: *quando aplicavel.

4.5. ANALISE DE EMISSOES DE CO»

Uma analise referente as emissdes de CO> foi realizada em todas as subetapas deste
trabalho (usina sucroalcooleira, transporte de bagaco residual e planta de amdnia). Essa analise
possui carater incremental, ou seja, buscou-se encontrar as emissdes de cada etapa em toneladas
de CO; por toneladas de aménia produzida e subtrai-las considerando o cenério convencional
como referéncia.

As emissdes foram divididas como sendo de dois tipos: emissdes diretas, ou seja,
aquelas em que o CO2 é emitido através de combustédo, e emissdes indiretas, que sdo devido a
conversdes que ocorrem ao longo da cadeia de suprimentos do combustivel. Para as emissfes
geradas pela planta de aménia, ha ainda a distin¢do entre as emissfes capturadas pela planta
convencional e pelas plantas alternativas. Na primeira, o CO> é capturado do gas natural,
portanto é uma emiss@o que naturalmente iria ocorrer caso ndo houvesse a etapa de captura de
CO:2 por DEPG. Assim, o “CO; evitado” ¢ aquele em que deve ser considerado tanto como
emissdo quanto como uma captura (FLOREZ-ORREGO, 2018). Diferentemente das segundas,

onde o CO; é considerado circular, ou seja, ele é recuperado do syngas, que foi produzido
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utilizando o bagaco de cana, cuja planta absorveu o CO> da atmosfera. Neste caso, ha uma
captura de “CO2 biogénico”, denominacéo que é fornecida por Fl6rez-Orrego (2018).

Dessa forma, com os dados obtidos de simulacdes via Thermoflow Inc. (2020), foi
possivel estimar as emissdes geradas pela cogeracdo de bagaco na usina sucroalcooleira. Para
a etapa de transporte de bagaco, foi utilizada a metodologia de Cancelli e Dias (2014), conforme
mostrado na sec¢do 3.5. Por fim, para as plantas de aménia, foram utilizados dados obtidos no
trabalho de Florez-Orrego (2018). Um resumo sobre as diferentes emissdes que foram

levantadas e as etapas consideradas ¢ mostrado na Figura 26.

Figura 26 — Resumo das emissdes consideradas de acordo com as etapas consideradas neste

trabalho para cada um dos cenarios estudados.

CENARIO CENARIOS
CONVENCIONAL ALTERNATIVOS
USINA
SUCROALCOOLEIRA Emissdes diretas da queima de bagago na Emissdes diretas da queima de bagaco na
(COGERACAO) caldeira da cogeragdo caldeira da cogeragio (Emissdes reduzidas)
TRANSPORTE DE Sem emissdes de transporte (Etapa nfo Emissdes diretas de diesel em caminhdes
BAGACO ocorre) Emissdes indiretas de diesel (Cadeia de
Suprimentos)
Emissdes diretas de gas natural no SMR e Emissdes diretas (gas natural* e/ou
R utilidades derivados de bagaco)
PLANTA DE AMONIA Emissdes indiretas gas natural (Cadeia de Emissdes indiretas Eletricidade* (Cadeia de
suprimentos) suprimentos)
Emisses evitadas Emissdes biogénicas evitadas |

Fonte: Proprio autor.
Nota: *quando aplicavel.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo serdo descritos os principais resultados obtidos nas simulacdes das
configuracBes de cogeracao da usina sucroalcooleira, bem como dos calculos realizados para a
andlise de transporte de bagaco para a planta de amonia, para 0s cenarios descritos no capitulo
4. Serdo também relatados os resultados das analises econdmicas, tanto a incremental quanto a
de fluxo de caixa, sendo apresentados os principais indicadores de tomada de decisdo de
projetos (VPL, ROI, TIRM), finalizando o capitulo com a analise referente as emissdes de CO>

por todas as etapas englobadas no trabalho.

5.1. COGERACAO DA USINA SUCROALCOOLEIRA

Primeiramente, foram obtidos os dados de moagem de 123 cidades que possuiam uma
ou mais usinas sucroalcooleiras no estado de SP (RESEARCH CENTRE FOR GAS
INNOVATION E GRUPO DE PESQUISA EM BIOENERGIA, 2019), bem como a quantidade
de usinas em cada cidade (PROCANA, 2016). Assim, dividiu-se o valor de moagem pelo

3

nimero de usinas para serem obtidas as “usinas médias”, seguido da classificagdo em 10
diferentes faixas de moagem, conforme mostrado na Figura 27. A barra evidenciada em azul
esta relacionada a usina média de maior moagem, sendo utilizada como base para a instalacdo
de uma planta de amdnia proxima a esta unidade devido ao seu maior potencial de fornecimento
de bagaco residual. Essa usina se localiza em Pradopolis, cidade que conta com apenas uma
usina e possui moagem de 7,6 Mt/ano de acordo com os dados obtidos via Research Centre for
Gas Innovation e Grupo de Pesquisa em Bioenergia (2019), sendo esta considerada a maior
usina sucroalcooleira do mundo, com capacidade de moer até 10,0 Mt/ano (SAO MARTINHO,
2020). Os dados de moagem do levantamento realizado por Research Centre for Gas Innovation

e Grupo de Pesquisa em Bioenergia (2019) sdo mostrados no Apéndice.
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Figura 27 — NUmero representativo de usinas sucroalcooleiras classificados de acordo com a

Numero de Usinas Sucroalcooleiras

capacidade de moagem no estado de S&o Paulo.
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Fonte: Proprio autor.

Em seqguida, para cada cidade na faixa considerada na Figura 27, foi obtido um valor

médio de moagem, o qual foi utilizado para se estimar a quantidade de bagaco pelos processos

de producéo de acucar e etanol a 50% de umidade, que deveria ser utilizado como combustivel

na cogeracéo.

Assim, apds a realizacdo de 10 simulacdes para o cenario convencional de cogeracao

(Figura 19) e 10 para o cenario alternativo (Figura 20) com o uso do software Thermoflow Inc.

(2020), puderam ser obtidos os valores para o potencial de amonia, excedente de eletricidade,

quantidade de bagago residual disponivel, emissdes de CO», eficiéncia exergética e

irreversibilidade no processo. Tais dados sdo mostrados nas Figuras 28-32. Os pontos em

destaque de cor preta sdo referentes as usinas sucroalcooleiras envolvidas no trabalho, sendo a

de maior moagem o local definido para ser estabelecida a planta de aménia na proximidade

(Praddpolis) e a de menor moagem como sendo a fornecedora de bagaco adicional (Guariba)



Producdo NH3 (tNH3/dia)

Figura 28 — Potencial de produgdo de amdnia a partir do bagaco residual de usinas

sucroalcooleiras de acordo com a moagem.
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Fonte: Proprio autor.
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Figura 29 — Excedente de eletricidade na cogeracdo da usina sucroalcooleira de acordo com a

Excedente de Eletricidade (KkWh/tc)

moagem.
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Fonte: Proprio autor.
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Figura 30 — Eficiéncia exergética racional da cogeracéo na usina sucroalcooleira de acordo

Eficiéncia Exergética

com a moagem.
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Fonte: Proprio autor.

Figura 31 — Irreversibilidade na cogeragédo da usina sucroalcooleira de acordo com a moagem.
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Figura 32 — EmissOes de CO- na cogeragdo da usina sucroalcooleira de acordo com a

moagem.
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Fonte: Proprio autor.

Através da Figura 28, pode-se perceber que uma usina na faixa de 7,0 Mt/ano de cana
moida pode ser capaz de alimentar uma planta alternativa de aménia de até 800,0 tnna/dia.
Entretanto, ao reservar bagaco residual para tal fim ha uma queda na producdo de
bioeletricidade em cerca de 60,0%, conforme mostrado na Figura 29. Os valores obtidos para
excedente de eletricidade sdo proximos aos verificados por Pellegrini (2009), onde os valores
obtidos para configuracdes com integracdo térmica e turbinas de contrapressao sao inferiores a
50 kWh/tc enguanto que para configuracdes com integracdo térmica e turbinas de condensacao
estdo na faixa de 50-100 kWh/tc.

Em relacdo a eficiéncia exergética relacionada a cogeracdo da usina sucroalcooleira,
percebe-se, de acordo com a Figura 30, que ao ndo se utilizar parte do bagaco, a eficiéncia se
eleva de 11,5%-13,0% para 13,5%-14,8%, o que pode ser explicado devido a reducéo de uso
de processos irreversiveis, como a combustdo em caldeira. Isso fica evidente também na
irreversibilidade, onde houve queda na faixa de 43,0%, conforme mostrado na Figura 31.

Além disso, quanto maior for o uso de bagaco nas caldeiras da cogeracdo na usina
sucroalcooleira, maior serd 0 CO- produzido pela sua queima. Isso fica evidente pela Figura 32,
onde 0 aumento nas emissdes de CO2 pode chegar a cerca de 44,0% para o cenario convencional

em comparagdo com o cenario alternativo.
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Em relacdo a quantidade de bagaco residual, foi verificado que um valor correspondente
a 11,7% do total de cana moida, ou ainda cerca de 42% do total de bagaco disponivel para ser
cogerado, ¢ destinado a etapa de transporte para posterior uso na planta alternativa de amoénia.
Por fim, foram realizadas estimativas quanto a producéo de etanol e agucar baseadas em
extrapolacéo linear dos dados da usina de Florez-Orrego (2015b), considerando um total de
4.800 horas de trabalho. Os resultados sdo mostrados na Tabela 11 e, para o caso de Praddpolis,

serdo utilizados como referéncia na analise econdémica.

Tabela 11 — Producdo de acucar, etanol, porcentagem de bagaco residual e excedente de
eletricidade para a usina proxima a planta de aménia (Pradopolis) e para a usina fornecedora

de bagaco residual adicional (Guariba).

Cenério Convencional Alternativo

Alimentacéo Cana Cana

Ciclo Cogeracéo TVCD + TVCP TVCP

% Bagaco residual em relacdo & moagem 0% 11,7%

Producéo de agucar Pradopolis (t/dia) 2.446,5 2.446,5

Producéo de etanol Prad6polis (m3/dia) 1.464,3 1.464,3
Excedente de EE Pradépolis (kWh/tc) 102.8 36.9

Produgéo de aglcar Guariba (t/dia) 1.380,4 1.380,4
Producdo de etanol Guariba (m3/dia) 826,2 826,2
Excedente de EE Guariba (kWh/tc) 101,4 35,9

Fonte: Proprio autor.

5.2. TRANSPORTE DE BAGACO RESIDUAL

No cenario alternativo, a etapa de transporte de bagaco residual consiste em deslocar
biomassa utilizando caminhdes e a rede viaria de Sdo Paulo para a localidade da planta de
amonia, definida como sendo em Praddpolis, conforme citado na se¢do 5.1. Assim, o potencial
de amonia mostrado na Figura 28 pelos pontos em destaque escuro pode ser elevado com o

objetivo de obter um produto de maior valor comercial.



85

Com isso, foi adotado um valor de 20 km como sendo o raio maximo de transporte de
bagaco para a usina em Praddpolis, o que resultou no transporte de bagaco residual de uma
usina adicional localizada em Guariba, elevando o potencial de producéo de amonia de 800
tnHa/dia para 1.235 tnws/dia, com o0 incremento no custo exergético unitario do bagago ao
transporte de bagago sendo praticamente nulo (0,03% de incremento). Isso ocorre devido ao
fato de ndo haver transformacgdes quimicas e fisicas na biomassa, ou seja, a composi¢do e
umidade do bagaco que saem da usina sucroalcooleira sdo mantidas quando este entra na etapa
de producéo de amdnia. Assim, a unica transformacao quimica se restringe a queima de diesel
nos caminhdes. As localidades consideradas sdo mostradas na Figura 33 em roxo enquanto

outras usinas na regido e que ndo foram consideradas s&o mostradas em verde.

Figura 33 — Mapa com as cidades consideradas como local da planta de aménia (Praddpolis) e
fornecedora adicional de bagaco (Guariba) ambas em roxo, e outras usinas da regido sob raios

maiores que 20 km em verde.
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Fonte: Proprio autor.

Buscando ainda elucidar a questao sobre a influéncia do raio de transporte sobre o custo
exergetico unitario do bagaco e também sobre o potencial de aménia que poderia ser produzida
por meio de gaseificacdo de bagaco, foi realizada uma elevacdo gradual do raio adotado até
atingir os limites geograficos do estado, conforme mostrado na Figura 34. Assim, pode-se
observar que para as distancias propostas por Hamelinck, Suurs e Faaij (2005), da ordem de
100 km, o incremento no custo exergético unitario fica na faixa de 4%, com um potencial de

producdo de amonia sendo elevado em até 7 vezes o valor considerado neste trabalho com o
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raio de 20 km. Os grandes incrementos podem ser observados a partir de 100 km de raio, sendo
a faixa entre 100-200 km correspondente a um incremento de 15,4% no custo exergético
unitario, enquanto que entre 200-300 km este incremento é de 17,9%. Para raios de 0-100 km,
este incremento chega proximo de 4%. Um importante contraponto a ser levado em
consideracao é que apesar de este aumento de raio de transporte significar um maior potencial
de producdo de amoénia, eleva-se também o nUmero de empresas gestoras de usinas
sucroalcooleiras, o que significa uma maior complexidade devido as particularidades e
preferéncias que cada uma delas tem com relagéo ao uso do bagaco, podendo estar dispostas ou

ndo a elevar a produtividade a partir de seus residuos.

Figura 34 — Porcentagem de incremento do custo exergético unitario de transporte do bagaco
em cinza (eixo direito) e potencial de producdo de aménia (eixo esquerdo) de acordo com a

variagédo do raio de transporte.
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Fonte: Proprio autor.

5.3. PRODUCAO DE AMONIA

Nos cenarios alternativos, a etapa de producdo de amdnia ocorre apds o transporte de
bagaco analisado na secao anterior, que serd agora gaseificado para gerar o syngas, sendo que
também pode haver importacdo de gas natural ou eletricidade, para os casos aplicaveis de
acordo com a configuracdo. No cenario convencional, h4 apenas a importacdo de gés natural,
que sera processado de acordo com o processo de reforma a vapor de metano.

Assim, os dados calculados para a producdo de amoénia tanto para o0 cenario

convencional quanto para os cendrios alternativos sdo mostrados na Figura 35. Com isso,
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percebe-se que o custo exergético unitario dos produtos obtidos nos cenérios alternativos é

cerca de 55% maior que o do cenério convencional, se considerado o cenério alternativo de

menor custo exergético, podendo chegar inclusive a dobrar o custo exergético unitario do

cenario convencional para a configuracdo que utiliza ciclo Rankine e apenas bagaco. Isso pode

ser explicado pela diferenca ocasionada pelos processos relacionados ao pré-tratamento da

biomassa e condicionamento do syngas, que demandam elevadas poténcias e que podem chegar
a até um quarto do consumo total de poténcia da planta (FLOREZ-ORREGO, 2018).

Figura 35 — Custo exergético unitario, eficiéncia exergética racional e taxas de producao de

amonia e CO> para os cenarios e configuracdes estudadas de acordo com os recursos de

entrada e ciclo na planta de utilidades disponiveis: (a) gas natural + ciclo Rankine (b) bagaco

e eletricidade + ciclo Rankine; (c) apenas bagaco + ciclo Rankine; (d) bagaco e gas natural +

ciclo Rankine; (e) apenas bagaco + ciclo combinado; (f) bagaco e gas natural + ciclo
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Outro ponto a ser observado esta relacionado ao tipo de ciclo de utilidades para os

cenarios alternativos. O uso de ciclo Rankine leva a um incremento de 7,7% e 16,9% entre 0s

cenarios que utilizam apenas bagago e entre os que combinam g&s natural com bagaco,



88

comparado com o respectivo cenario utilizando ciclo combinado. O menor custo exergético
unitario dos cenérios alternativos pode ser encontrado para a configuracdo que utiliza
eletricidade importada da rede, o que pode ser explicado pelo fato de este insumo reduzir a
destruicdo de exergia proporcionada por processos térmicos, como ocorre com os derivados de
bagaco e gas natural.

A Figura 35 também apresenta consideracdes sobre a eficiéncia exergética racional, que,
para o cenario convencional, chega a ser 22-34% maior do que 0s cenarios alternativos. 1sso
ocorre também pela questéo relacionada ao consumo exergético atrelado aos preé-tratamentos
da biomassa e também devido a maturacdo da tecnologia de reforma a vapor de metano, que ja
esta consolidada no mercado h4 anos, além de levar em consideragdo também o elevado poder
calorifico do gas natural em comparacdo com o0s outros combustiveis utilizados.

Por fim, sdo também mostrados os valores de CO2 que pode ser comercializado,
incrementando as receitas da planta de aménia. Percebe-se que os valores para 0s cenarios
podem chegar a 2,4 vezes o valor do cenario convencional, ressaltando-se, ainda, que o CO>
obtido no cenério alternativo advem da atmosfera, podendo ser considerado como uma deplecéo
de carbono da atmosfera, enquanto que o CO2 que advém do gé&s natural j& iria ser naturalmente
emitido, uma vez que é uma impureza do gas natural. A captura de CO2 deve ser um parametro
a ser analisado em futuras proposicdes de planta, uma vez que contribui na busca de cenarios
em que ocorram reducdo ou emissdes negativas deste gas, e que num futuro poderdo ser
impulsionadas por medidas de estimulo a reducdo de emissdes, como é o caso da taxacao de

carbono.

5.4. ANALISE ECONOMICA

A analise econdmica é dividida em duas partes: a analise de lucros incrementais e analise
de fluxo de caixa. Todos os dados foram estimados considerando que a planta de amonia seria
pertencente a empresa localizada em Pradopolis, ou seja, os valores de venda de excedente de
eletricidade, agucar e etanol hidratado produzidos na usina sucroalcooleira séo referentes a
usina de Pradopolis, bem como a compra de bagaco, neste caso, € um custo em ambas as
analises.

Primeiramente, na analise de lucros incrementais ou custos de oportunidade, 0s
resultados foram colocados em uma mesma unidade monetéria e estdo em funcgdo da producéo
de aménia, conforme mostrado na Tabela 12 e na Figura 36. Dela pode-se depreender que o

unico lucro incremental dos cenarios alternativos que esta abaixo do valor obtido no cenario
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convencional é o referente a configuracéo que utiliza gés natural e ciclo Rankine na planta de
utilidades. Os maiores valores para este lucro incremental podem ser obtidos para as
configuracBes que utilizam o syngas como combustivel de utilidades. 1sso ocorre devido a
grande influéncia exercida pelos precos de mercado do gas natural, enquanto que o Unico custo
relacionado as configuracdes com syngas € o de aquisicdo do bagago. Nesse aspecto, 0 custo
para a aquisicdo de gas natural no cenério convencional é de 12 a 14 vezes maior (em USD/tnHs)
que o custo para adquirir bagaco de outra usina, 0 que evidencia uma oportunidade que o Brasil
possui devido aos baixos precos de biomassa praticados no pais e também ja destacados em

outros estudos, como em Arora et al. (2017).

Tabela 12 — Parametros considerados na andlise incremental para as configuracdes e cenarios
estudados. Valores em vermelho sdo negativos e indicam custos ou lucro incremental abaixo

do cenario de referéncia.

Usina . ~ TVCD +
Sucroalcooleira Ciclo Cogeragéo TVCP TVCP TVCP TVCP TVCP TVCP
Combustivel de Gés
Alimentacio Natural Bagaco Bagaco Bagaco Bagaco Bagaco
. ~ Syngas
Cdoenggl:]rtzgggs Combustivel de Gas Derivado (Sgpi?g(sio EE Gas Gas Natural
Utilidades Natural de Natural
NH3 b de bagaco)
agaco)
Ciclo de . . . . . .
. Rankine  Rankine Combinado Rankine Rankine Combinado
Utilidades
NH3 616,83 616,83 616,83 616,83 616,83 616,83
COxcapt 1,49 3,01 3,01 3,01 3,01 3,01
Gas Natural -313,70 - - - -66,93 -28,23
EE |mport:1do da i i i 48,22 i i
rede
EE Ve”r‘i:jde% paraa  g915 2567 23,13 21,07 21,07 21,07
Receitase ~ Compra de bagago - 24,62 22,19 20,20 -20,20 -20,20
Custos externo ' ' ' ' '
(USD/tnhs) Custo de diesel - -1,01 -0,91 -0,83 -0,83 -0,83
Frete do caminhao - -5,06 -4,56 -4,15 -4,15 -4,15

O&M planta NH3 ~ -30,00 -300,00 -300,00 -300,00 -300,00 -300,00

O&M cogeragéo

; 14636  -76,29 68,75 62,60  -62,60 62,60
sucroalcooleira

Lucro 19741 238,54 246,57 20490 186,19 224,89

Lucro Ref. 41,12 49,16 749  -1122 27,48

Incremental ©

Fonte: Proprio autor.
Notas: @ Eletricidade importada da rede é utilizada como combustivel na planta de utilidades para producgdo de
amonia; ° Eletricidade vendida para a rede corresponde ao excedente produzido pela usina sucroalcooleira; ¢
Cenério Convencional é a referéncia.
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Figura 36 — Custos e receitas em USD/tnnz considerados na analise incremental. Os valores de
receitas de CO2 e custos relacionados ao transporte ndo sdo mostrados devido a baixa ordem

de grandeza.
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Fonte: Proprio autor.

O principal contraponto ao custo do gas natural foi o custo de O&M da planta de aménia,
que, de acordo com a literatura, foi estimado com o cenario convencional sendo 10 vezes menor
gue o0s cenarios alternativos. Também pode-se perceber que a eletricidade excedente nas usinas
sucroalcooleiras e que é vendida para a rede nacional diminuiu em cerca de trés vezes do cenario
convencional para os alternativos ao passo que os custos com O&M da cogeracdo da usina
sucroalcooleira reduziram-se praticamente pela metade. Em termos de valor absoluto, a redugéo
na O&M da cogeracdo da usina sucroalcooleira varia entre 70-84 USD/tnnz, enquanto que a
perda de receita com bioeletricidade varia entre 44-48 USD/tnnz, 0 que mostra que reduzir o
uso de bagaco na cogeracao torna a diminuigdo dos custos maior que a diminuicao das receitas
em relacdo a sucroalcooleira.

Por ultimo em relacdo & analise incremental, percebe-se também que os valores
referentes ao transporte de bagaco e a captura de CO2 para comercializacdo possuem ordem de
grandeza extremamente inferior aos custos de O&M, onde estdo contidos os custos relacionados
a etapa de captura de carbono. Assim, deve-se ter atencdo com relagdo aos custos relacionados
a manutencdo de uma etapa de captura de carbono na industria de amonia, que pode acabar

encarecendo 0 processo sem que ocorra um retorno financeiro relevante, apesar do consequente
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retorno em termos ambientais. Os custos de capital e descomissionamento ndo séo considerados
na analise incremental, uma vez que eles se referem a instantes especificos do projeto, ou seja,
ndo ocorre de maneira continua ao longo dos varios anos de projeto, como 0s demais
parametros. Os valores relacionados a venda de etanol e agucar ndo aparecem na analise
incremental pois possuem valores iguais tanto para o cendrio convencional quanto para 0s
alternativos, ndo influenciando o lucro incremental.

Dessa forma, foi realizada também uma analise de fluxo de caixa de projeto com 0s
parametros mostrados na secéo 4.4.2, sendo que se buscou analisar a influéncia de deducdes
fiscais e taxas de juros ao longo do tempo de projeto. Também houve a consideragdo de um
tempo de construcdo do projeto, bem como um inicio gradual de produgdo de amonia no
primeiro ano de operacao.

Com isso, os indicadores financeiros VPL, ROl e TIRM puderam ser obtidos e séo
mostrados para cada configuracdo na Figura 37. Assim, percebe-se que os VPLs para 0s
cenarios alternativos sdo de 39-53% menores que o VPL verificado para o cenério
convencional, sendo que o maior VPL de cenério alternativo é o da configuracdo com uso de
syngas como combustivel na planta de utilidades, que esta sob ciclo Combinado, com valor
préximo também ao do VPL para a configuracdo com uso de gas natural e ciclo combinado na
planta de utilidades. Dentre os pardmetros que influenciam diretamente a elevada diferenca
entre 0s VPLs convencional e alternativos, pode-se citar a limitagdo proporcionada pela
sazonalidade do bagaco como sendo um dos principais. A sazonalidade, porém, limitou o
funcionamento das plantas de aménia alternativas a 200 dias, enquanto que a convencional

opera 340 dias no ano.
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Figura 37 — Principais indicadores econdmicos obtidos a partir do fluxo de caixa para cada

configuracdo estudada, com planta de amonia alternativa operando por 200 dias.
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Fonte: Proprio autor.

Se os dias de operacdo forem considerados iguais, apenas os VPLs dos cenarios
alternativos com ciclo combinado seriam equivalentes ou maiores (na faixa de 3-6%) que o do
cenario convencional, conforme apresentado na Figura 38. Os cenarios com ciclo Rankine
apresentaram VPL inferior ao cenario convencional, sendo a queda mais expressiva relacionada
a configuracdo com gas natural e ciclo Rankine na planta de utilidades. O elevado custo
associado a aquisicdo de energia elétrica também influenciou negativamente este indicador,
com VPL inferior em 6% ao cenario convencional. Essa diferenca negativa em relacdo as
configuragcdes com ciclo Rankine ocorre devido a influéncia negativa que ciclos menos
eficientes exercem quanto ao consumo de combustivel fossil ou quanto a produtividade de
amonia. O cenario derivado de bagaco com ciclo Rankine ndo consome géas natural, entretanto
possui a capacidade de producdo de amoénia mais baixa dentre os alternativos. Ja as
configuracdes com eletricidade e gas natural (Rankine) ainda sdo dependentes de quantidades

de combustivel que encarecem o processo.
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Figura 38 — Principais indicadores econdmicos obtidos a partir do fluxo de caixa para cada
configuracdo estudada, com planta de amonia alternativa operando por 340 dias.
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Fonte: Proprio autor.

Em relagdo ao ROI, percebe-se que ele é semelhante aos resultados da andlise
incremental, sendo influenciado principalmente pelos custos operacionais, investimentos de
capital e uso de eletricidade e gas natural, sobretudo no cenario convencional quanto a este
ultimo parametro, sem gue se considere a questdo da taxa de juros. Este ultimo ponto explica o
fato de o ROI ser maior para diversas configuracdes alternativas em comparagéo com o cenario
convencional na projecdo com 340 dias de funcionamento para todas as plantas (Figura 38).
Diferentemente do VPL, no qual os fluxos anuais de caixa sofrem desvalorizagdo da taxa de
juros ao serem levados para o presente, 0 ROI ndo considera essa desvalorizagdo. Vale destacar
novamente que o custo associado a compra de bagaco e seu transporte é equivalente a cerca de
10% do custo associado com a compra de gas natural no cenario convencional, em USD/ano.
Essa reducéo significativa no custo do insumo para a planta de aménia € atrativa e deve ser
considerada um motivador para estudos que visem diminuir custos capitais e de O&M
associados as plantas alternativas.

Por fim, a TIRM foi maior para o cenario convencional tanto na consideracéo de plantas
alternativas operando em 200 dias quanto 340 dias. Como a TIRM considera uma taxa de
financiamento sobre o valor negativo no ano inicial, referente ao investimento na planta de

amonia, percebe-se, com este pardmetro, 0 quanto o custo capital associado a implementacao
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da planta de amonia interfere no indicador, independente de se elevarem a quantidade de dias
de producdo nos cendrios alternativos. Assim, o maior valor de TIRM sera verificado para o
cenario com menor investimento inicial, que é o caso da planta convencional, mantidas todas

as taxas de reinvestimento e financiamento iguais para todos os cenarios.

5.5. ANALISE DAS EMISSOES DE CO»

A Ultima andlise que foi realizada neste trabalho consistiu no calculo das emissées de
CO2 de maneira incremental, de forma a obter o balango de emissdes e capturas de CO>
biogénico, sendo possivel realizar a sua comparagdo com o cenario convencional. Os resultados
sdo mostrados na Tabela 13 e uma representacdo grafica é apresentada na Figura 39 para todas
as etapas de cogeracao da usina sucroalcooleira (tanto usina fornecedora de bagaco quanto usina
préxima a planta de amonia sdo consideradas neste caso), transporte de bagago e plantas de
amonia.

Figura 39 — Emissdes de CO2 em tcoz/tnnz considerados na andlise incremental. Emissfes
menores que 0,1 tcoz/tnHz N0 sdo mostradas.
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Fonte: Proprio autor.
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Tabela 13 — EmissOes diretas e indiretas e evitadas de CO- relacionadas a cogeracdo das

usinas sucroalcooleiras, ao transporte de bagaco e as plantas de amonia, em tcoa/tnHa.

Combustivel Bagaco Bagaco Bagaco Bagaco Bagaco  Bagaco

Cogeracéo Ciclo Cogeragdo TVCD + TVCP  TVCP TVCP TVCP TVCP TVCP
sucroalcooleira

Emissdes diretas 8,07 8,36 7,53 6,86 6,86 6,86
Emissges diretas 0 0,00 0,00 000 0,00 0,00
diesel
Transporte de
bagaco P
gac _ Emissoes 0 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
indiretas diesel
Syngas
Combustivel de . (derivado Sypgas Gés Gas
o Gés Natural (derivado EE
Utilidades de Natural Natural
de bagaco)
bagaco)
C.'C.IO de Rankine Rankine Combinado Rankine Rankine Combinado
Utilidades
- Emiss@es diretas
Config. de :
planta de NH3 GN/derivados de 1,71 0,57 0,26 0,00 0,37 0,16
@ bagaco
Emissdes
indiretas EE 0,00 0,00 0,00 0,02 0,00 0,00
Emissbes
indiretas - GN 0,04 0,00 0,00 0,00 0,03 0,01
CO; capturado -1,24 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CO; biogénico 0,00 22,50 22,50 250  -2,50 -2,50
capturado
Balanco de Pr;d“‘ia‘? de 0,51 11,93 2,24 248 2,10 2,33
cO, monia
Total Geral 8,58 6,43 5,29 4,38 4,76 4,53
Incremental Ref. -2,15 -3,29 -4,20 -3,82 -4,05

Fonte: Proprio autor.

Assim, percebe-se que a maior deplecdo de COz (valor mais negativo no balanco de CO>
da planta de amonia) ocorre no cenario em que a planta de utilidades na etapa de producéao de
amonia é abastecida com eletricidade importada da rede. A configuragdo que utiliza gas natural
como combustivel na planta de utilidades e ciclo combinado também se mostra relevante, uma
vez que seu valor é cerca de 4% menor que o cenario com eletricidade. As configuragdes que
utilizam combustivel derivado de bagaco foram penalizadas nessa analise devido a sua baixa
producdo de amdnia, quando comparado com 0s outros cendrios alternativos, sendo que suas

emissdes devido ao uso de syngas sdo também maiores que 0s outros cenarios alternativos.
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Em relacdo ao total geral de emissBes, percebe-se que o cendrio com eletricidade na
planta de utilidades da produgdo de amonia reduz pela metade as emissdes verificadas no
cenario convencional. Também devem ser destacadas as emissdes diretas oriundas do gas
natural utilizado no cenario convencional, cujos valores sdo praticamente anulados quando
comparados com a configuragdo com maior deplecéo.

Hé& de se mencionar que o valor negativo para o balango incremental ndo significa que
as emissodes de CO- considerando todos os sistemas abordados no trabalho sejam negativas,
uma vez que o principal processo de emissdo ocorre nas usinas cogeradoras da usina
sucroalcooleira. Um ponto relevante com relacdo a essas emissdes é que ao se enviar o bagaco
para gaseificacdo na producdo de amonia, este é deixado de ser utilizado na caldeira da
cogeracdo na usina sucroalcooleira, 0 que pode representar uma reducdo nas emissdes de até
2,0 Mtcoz/ano, o que significa uma reducéo de até 63% em relagdo ao cenario convencional, se
consideradas as duas usinas sucroalcooleiras deste trabalho. Ao se considerar apenas a usina de
Pradopolis, a reducdo nas emissdes é de 1,3-1,6 Mtcoz/ano, o que corresponde a uma

diminuicdo de até 75% nas emissdes em relacdo ao cenario convencional.
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6. CONCLUSAO

Este trabalho buscou avaliar do ponto de vista exergético, econdmico e ambiental, a
viabilidade de se produzir amonia, um insumo de importancia para a indudstria de fertilizantes,
utilizando gaseificacdo de bagaco de cana-de-agucar, que seria fornecido a partir de usinas no
estado de SP, que é o maior produtor de agucar e etanol do Brasil e possui usinas com montantes
de moagem entre os maiores do mundo. Além disso, foi também realizado um levantamento de
dados disponiveis sobre a localidade das usinas sucroalcooleiras e sua moagem, sendo
estimados parédmetros de transporte de biomassa que buscaram elevar a disponibilidade de
bagaco disponivel para a planta de amdnia, elevado assim a quantidade de aménia produzida.

Assim sendo, a analise exergética evidenciou gue 0s custos exergéticos unitarios dos
produtos obtidos na planta de aménia sédo reduzidos em relacéo aos cenarios alternativos quando
se utiliza a configuragdo com importacéo de eletricidade da rede, o que ocorre principalmente
devido a diminuicdo do uso de processos termoquimicos de conversdo gas natural e/ou
combustivel derivado de bagaco (syngas) em ciclos Rankine ou Combinado. Todavia, em
compara¢do com o cenario convencional, percebe-se ainda a grande diferenca no custo
exergético unitario para configuracdes alternativas, muito em funcédo das etapas decorrentes do
pré-tratamento da biomassa e condicionamento do syngas.

O transporte de bagaco ndo se mostrou de extrema relevancia para a elevacgao do custo
exergético unitario do bagaco para a distancia considerada (20 km). Entretanto, para distancias
acima de 100 km, ha um significativo aumento do custo exergético unitario relacionado a este
transporte, que pode chegar a até 35% para distancias que envolvam a quase totalidade do
estado.

Para a analise econdmica, verificou-se que o custo atrelado a eletricidade e ao gas
natural sdo fatores negativos, sendo que os cenarios mais favorecidos foram os independentes
de fontes de energia convencionais, utilizando-se apenas a biomassa. Contudo, ha de se ressaltar
também a limitacdo imposta pelas fontes de biomassa atreladas ao bagaco de cana relacionadas
a sazonalidade desta fonte energética, bem como aos elevados custos de capital e de O&M
associados as configuracdes dos cenérios alternativos.

No tocante as emissdes de CO», notou-se que a queima de bagaco na cogeragéo da usina
sucroalcooleira exerceu grande influéncia nos sistemas considerados e que as emissdes podem
ser reduzidas pela metade ao se evitar a queima de bagago nas caldeiras para geragdo de
eletricidade. Ao se considerar apenas a planta de amonia, podem ser verificadas emissdes
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negativas de CO2 nos cenérios alternativos, promovendo ainda a reducdo ou substitui¢do do uso
de fontes de combustiveis fosseis.

Os desafios dos estudos que envolvem a analise de combustiveis ou processos
alternativos giram em torno da baixa competitividade das fontes alternativas em relacdo aos
utilizados de forma convencional, seja por questées econdémica ou por questdes de know-how,
tendo como contraponto o seu potencial de reducdo de emissOes de gases de efeito estufa. Neste
trabalho pode-se visualizar essa questdo principalmente ao se observar os indicadores
econémicos, uma vez que o VPL do cenario convencional foi praticamente o dobro do VPL
dos cenarios alternativos e a TIRM favoreceu o projeto de menor investimento inicial. Para se
reduzir essa distancia, sdo necessarios novos estudos e trabalhos relacionados a diminuicdo de
custos operacionais e tecnoldgicos associados aos cenarios alternativos, principalmente no que
se refere a tecnologia de gaseificacdo, bem como os processos que demandam elevado consumo
energético, como é o caso das etapas de pré-tratamento de bagaco. Este trabalho considerou
custos de O&M e CAPEX para plantas alternativas como sendo iguais, ou seja, estudos futuros
também podem levar em consideracdo uma andlise dos diferentes estagios tecnologicos de
desenvolvimento de cada planta dos cendrios alternativos estudados, o que poderia influenciar
diretamente os parametros econdmicos considerados. Ha também a possibilidade de se estimar
outras fontes de biomassa advindas da cana-de-acUcar para serem utilizadas nesses processos,
uma vez que os dados de moagem estdo disponiveis em anexo, como a vinhaca, que nédo foi
abordada no escopo do trabalho. Outro ponto que merece atencao € o mercado de carbono e as
possiveis taxacOes que possam vir a ocorrer futuramente no Brasil, podendo este fator ser uma
iniciativa de alto valor para equiparar 0s parametros econémicos de cenarios alternativos
comparados com o convencional.

Por fim, estudos disruptivos relacionados a diminui¢do de emissdes de gases de efeito
estufa sdo fundamentais em um cenario onde se busca atingir as metas estabelecidas em acordos
internacionais, como o Acordo de Paris, bem como resolver problemas locais, como € o0 caso
do déficit fertilizantes nitrogenados no Brasil. A gaseificacdo de biomassa se mostra como uma
rota promissora em paises como o Brasil, com elevado potencial de disponibilidade de
biomassa. Vale destacar ainda que este estudo teve por objetivo produzir a aménia para a
industria de fertilizantes, que esta atrelada ao ramo alimenticio e precisa de atencdo tanto quanto
0 setor energetico, visando, dessa forma, atender a um dos principios basicos da vida humana:

a alimentacdo.
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APENDICE A - LISTA DE CIDADES PRODUTORAS DE CANA E MOAGEM

Tabela 14 — Dados de moagem referentes ao ano safra 2018-2019 por cidade e n° de plantas

por cidade até 2016.
(continua)

Cidade Moagem (t/ano)? Ne de plantas por cidade®
Adamantina 1.450.500,00 1
Ameérico Brasiliense 4.606.862,00 1
Andradina 3.034.384,00 1
Aracatuba 2.896.967,00 2
Araraquara 3.361.196,00 4
Araras 5.122.908,00 2
Ariranha 7.465.301,00 2
Avanhandava 1.419.600,00 1
Avaré 1.143.138,00 1
Bariri 1.831.225,00 1
Barra Bonita 6.087.448,00 1
Batatais 4.150.000,00 1
Bento de Abreu 1.112.753,00 1
Bocaina 2.025.899,00 1
Boituva 972.061,00 2
Bora 1.400.000,00 1
Brejo Alegre 2.595.671,00 1
Brotas 2.193.000,00 2
Buritama 1.010.726,00 1
Buritizal 2.818.427,00 1
Castilho 2.450.000,00 1
Catanduva 6.165.000,00 2
Cerqueira César 1.711.781,00 2
Cerquilho 1.400.000,00 1
Charqueada 206.463,00 1
Clementina 3.362.894,00 1
Colina 3.222.335,00 1
Colémbia 2.742.969,00 1
Cosmopolis 1.859.038,00 1
Descalvado 1.900.000,00 1
Dois Cdrregos 1.145.984,00 2
Dracena 1.247.773,00 1
Elias Fausto 1.403.904,00 1
Fernanddpolis 2.018.537,00 1
General Salgado 1.092.468,00 1
Guaira 12.554.206,00 3
Guaraci 1.712.207,00 1
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(continuagao)

Cidade Moagem (t/ano)? Ne de plantas por cidade®
Guariba 4.260.948,00 1
lacanga 3.400.000,00 1
Ibaté 1.309.657,00 2
Igarapava 2.109.563,00 1
Ipaussu 2.587.933,00 1
Iracemapolis 2.860.000,00 1
Itai 950.000,00 2
Itapetininga 1.889.374,00 1
Itapira 944.000,00 1
Itapolis 800.000,00 1
Jaboticabal 2.077.370,00 2
Jau 1.872.920,00 2
José Bonifacio 2.879.983,00 1
Junqueirépolis 3.258.710,00 2
Leme 2.027.894,00 1
Lencois Paulista 4.006.208,00 1
Lins 2.605.648,00 1
Lucélia 1.505.995,00 1
Luis Antdnio 3.324.081,00 1
Macatuba 4.271.636,00 1
Manduri 255.434,00 1
Maracai 2.284.621,00 1
Marapoama 1.816.206,00 1
Martinépolis 1.302.441,00 1
Mendonca 2.735.820,00 1
Meridiano 3.322.086,00 1
Mirandopolis 1.545.353,00 1
Mirante do Paranapanema 3.704.993,00 1
Mococa 2.000.000,00
Moncdes 1.435.792,00
Monte Aprazivel 2.691.504,00 1
Morro Agudo 8.968.268,00
Narandiba 4.952.000,00
Nova Europa 4.511.352,00
Nova Independéncia 2.713.306,00 2
Novo Horizonte 6.579.974,00 2
Olimpia 4.960.160,00 1
Onda Verde 1.617.375,00 1
Orinditva 4.711.617,00 1
Ourinhos 2.361.277,00 1
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(continuagao)

Cidade Moagem (t/ano)? Ne de plantas por cidade®
QOuroeste 2.094.533,00
Palestina 1.731.769,00
Palmital 132.413,00
Paraguacu Paulista 5.649.458,00 2
Paraiso 2.200.000,00
Parapud 1.350.000,00
Patrocinio Paulista 2.194.237,00 1
Pauliceia 2.253.063,00 1
Penapolis 1.952.602,00 1
Pereira Barreto 2.350.000,00 1
Piracicaba 3.716.271,00 1
Pirassununga 7.237.884,00 4
Pitangueiras 7.276.000,00 3
Planalto 3.758.848,00 1
Platina 229.068,00 1
Pontal 6.400.539,00 3
Pontes Gestal 2.096.422,00 1
Potirendaba 3.088.244,00 1
Pradopolis 7.551.686,00 1
Presidente Prudente 2.110.325,00 1
Promissao 3.845.796,00 1
Quata 3.062.170,00 1
Queiroz 4.705.386,00 1
Rafard 2.200.000,00 1
Rio das Pedras 2.603.614,00 2
Sandovalina 2.232.250,00 1
Santa Albertina 2.423.248,00 1
Santa Barbara d'Oeste 2.286.277,00 1
Séo Jodo da Boa Vista 2.660.329,00 1
S8o Joaquim da Barra 5.449.000,00 1
Sdo Manuel 3.695.014,00 1
Sebastiandpolis do Sul 3.311.414,00 1
Serrana 4.738.640,00 1
Sertdozinho 11.597.431,00 6
Severinia 3.193.916,00 1
Sud Menucci 1.520.000,00 1
Suzandpolis 1.578.996,00 1
Tanabi 2.445.868,00 1
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(concluséo)

Cidade Moagem (t/ano)? Ne de plantas por cidade®
Tapiratiba 397.628,00
Taruma 4.774.587,00
Teodoro Sampaio 1.311.359,00 1
Tieté 940.000,00
Ubarana 1.130.901,00
Valparaiso 6.015.676,00
Vista Alegre do Alto 4.079.939,00 1

Fontes: Research Centre for Gas Innovation e Grupo de Pesquisa em Bioenergia (2019);
bProcana (2016).
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APENDICE B - ETAPAS E PROCEDIMENTOS DE CALCULO DO
POTENCIAL DE AMONIA E DO BAGACO DISPONIVEL APOS O
TRANSPORTE DE BIOMASSA

Este apéndice tem o objetivo de elucidar e mostrar a sequéncia dos calculos realizados
em planilha de Excel acerca das estimativas de bagaco residual, transporte de bagaco residual

e Seu uso para producdo de amonia.

B.1 - USINA SUCROALCOOLEIRA E POTENCIAL DE AMONIA

31
1

Primeiramente, os dados de moagem da cidade foram divididos pelo numero de
usinas, ambos mostrados no Apéndice A, segundo a equacgédo B.1 para a obtencdo da moagem

anual da “usina média” (UM) para cada cidade especificada:

Moagem;

Moagemyy, = N2 Usinas; (B.1)

Em seguida, calculou-se a quantidade anual de bagaco total com umidade “¢”” em massa
multiplicando-se a moagem obtida em B.1 por um valor “k”, que € uma relacdo entre o bagaco
residual obtido ao final de um processo de usina sucroalcooleira na literatura e o total de cana

que entra neste processo, conforme mostrado na equacéo B.2.

Bagago Total;, yy, i = x* Moagemyy, (B.2)

Com os resultados obtidos pela equacdo B.2, foi possivel calcular a quantidade de
bagaco que seria considerada residual nos cenarios alternativos para cada cidade por meio da
comparagdo com a quantidade de bagaco demandada pelo processo para suprir as demandas

térmicas e de poténcia na simulagéo via Thermoflow Inc. (2020) por meio da equagéo B.3:

Bagago Residual; yy, ; = Bagaco Total; yy, i — Bagagogim, (B.3)

O excedente de poténcia na cogeracdo da usina sucroalcooleira foi obtido por meio da
subtracdo entre o total de poténcia produzido pelas turbinas e a demanda de poténcia do

processo, conforme mostrado na equacéo B.4:

Excedente de Poténciay)y, ; = Poténcia Totalyy ; — Demanda de Poténcia (B.4)
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Nos cenarios alternativos, foi necesséario estimar o quanto de amdnia poderia ser
produzido com o bagaco residual calculado na equagdo B.3, onde “g” se refere a uma relagéo
entre bagaco residual utilizado com entrada no processo de gaseificacdo e a amonia produzida
por este processo, “t” refere-se a quantidade de dias que o bagago esta disponivel no ano e “C”

é a umidade do bagaco (variando de 0 a 1).

(1 —=29) * Bagago Residualg yy,

Estimativa de NH3yy ; = e (B.5)

B.2 - TRANSPORTE DE BAGACO RESIDUAL

Para o transporte de bagacgo residual, foi desenvolvida uma calculadora utilizando
planilhas de Excel, na qual entrava-se com a localidade onde seria definida a planta de amonia
e o raio de transporte (RT) a ser utilizado.

Com isso, através da funcao “SE” do Excel, foi realizada uma comparagéo para ver se
a distancia (D) entre a cidade definida como local da planta de aménia possuia uma distancia
menor que RT, conforme mostrado na equacédo B.6, sendo “i” iniciando a partir de “2” uma vez
que o indice “1” refere-se ao local da planta de amonia, onde n&o é necessario o transporte de

bagaco residual uma vez que este ja esta no local da planta.

RT > D; - Bagaco Residual;, yy,

Totalym

Bagago Residual Disponivelryiq = Z (B.6)
i=2 RT <D; -0

O numero de caminhdes a ser utilizados foi calculado com base na carga que o caminhao
poderia transportar, “Ccaminhio”. Dessa forma, arredondou-se para cima o resultado obtido na

equacéo B.7:

Bagago Residual; yy, i

Totalypm (RT > Dl -

CCaminhéo

N Caminhdesryrg = z (B.7)
i=2 |

RT <D; -0
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Assumiu-se ainda que o numero de caminhdes estava relacionado ao numero de viagens
por um fator “A”, relacionado a possibilidade de haver ou ndo escalas, conforme mostrado em
B.8. Para o cenario em que o caminh&o percorre o trajeto de ida da usina sucroalcooleira até a
planta de amonia e em seguida este retorna a usina sucroalcooleira, sem escalas, este fator

possui o valor A=2.

NeViagensrorq = A * N2 Caminhdesryiq (B.8)

13 2

A partir deste ponto, foi calculado o consumo exergético “rc” segundo a equagdo 4.5 e,
em seguida, o custo exergético unitario apds o transporte, conforme mostrado na equacao 4.4,
ambas destacadas no item 4.2 da dissertagéo.

Em relacdo as emissdes de CO2, dos caminhdes, foi utilizada a equagéo 3.28, conforme

mostrado no item 3.5.



