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RESUMO- Neste trabalho foram avaliadas as etapas do ciclo de vida de uma
planta de producdo de metanol a partir da gaseificacdo do bagaco de cana. A
sintese de rotas quimicas, desenvolvimento de processos (modelagem
termodinamica e cinética) e engenharia de processos (definicdo dos equipamentos
basicos para a avaliacdo econdmica) foram investigados. Metanol foi escolhido
devido as suas inumeras utilizagdes. Assim, a gaseificacdo do bagaco de cana foi
um estudo de caso simulado no software livre de processos quimicos COCO.
Considerando-se um consumo diario de 100 toneladas de bagaco de cana e um
preco de venda de metanol U$ $ 2.00/kg, os resultados obtidos foram: producéo
anual de metanol de 13.600 toneladas, capital total investido de 39,269 milhdes
dolares; saldo liquido de venda U$ $ 27,21 milhdes / ano, tempo de retorno de 2,9
anos; retorno de investimento de 20,6%/ano. Para essa condi¢do a planta € viavel
economicamente, como referéncia o mercado com um retorno de investimento de
15%/ano e tempo de retorno de 3,6 anos.

1. INTRODUCAO

Simuladores de processos tornaram-se ferramentas necessarias aos engenheiros de
design, processos e aos operadores de planta. Quando usado adequadamente, o simulador
pode ajudar o engenheiro a tornar-se mais produtivo e criativo na realizacdo de suas tarefas
(BROWN et al., 2006). O completo desenvolvimento do design de uma planta envolve a
consideracdo de varios topicos diferentes. Compreensivelmente, o quadro econémico global
define se a instalacdo em questdo sera aprovada (PETERS e TIMMERHAUS, 2003).

A biomassa vem se afirmando como uma fonte de energia e matéria-prima, e exibe
potencial para complementar ou mesmo substituir os materiais fésseis e seus derivados. As
tecnologias de gaseificacdo ndo sdo recentes, mas mostram-se capazes de suprir as demandas
energéticas mundiais, de maneira sustentavel e ambientalmente correta, em um futuro nédo
distante (SCHLITTLER et al., 2009). Assim, o objetivo deste trabalho foi a simulagdo no
software livre COCO e a analise técnico-econdmica, usando como caso de estudo, uma
instalagdo industrial destinada & producdo de metanol a partir da gaseificagdo de biomassa.

2. MATERIAIS E METODOS

Segundo Lora e Venturini (2012 apud CIFRE e BADR, 2007), o processo de produgéo
de metanol compreende as seguintes etapas: pré-tratamento de matérias-primas, gaseificacdo
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de biomassa, tratamento de gas de sintese, reforma de hidrocarbonetos, ajuste da razéo
H,/CO, sintese de metanol e destilacdo. Neste trabalho apenas gaseificacdo da biomassa,
sintese de metanol e destilacdo foram considerados. As seguintes hipoteses foram feitas a em
relacdo ao processo de gaseificacdo: processo isotérmico em estado estacionario e sem perda
de carga; biomassa composta apenas por carbono e livre de agua; produtos de gaseificacao se
comportam como gases ideais: CO, CO,, H, e CHy; reacdes de gaseificacdo atingem o
equilibrio.

Para modelar o processo de gaseificacdo usou-se 0 modelo de reator de Gibbs e as
condicdes de entrada assumidas por Tan e Zhong (2010): biomassa a 101,3 kPa e 288 K,
vapor a 101,3 kPa e 673 K, gaseificador operando a 101,3 kPa e 973 K e uma razdo molar
vapor/biomassa alimentada ao gaseificador igual a 1. Devido a ndo-existéncia de carbono
como um elemento simples na base de dados do COCO® usou-se o software UniSim R410®
para simular o processo de gaseificacdo. Os dados obtidos foram inseridos ao simulador de
processos quimicos COCO®.

Para o reator de metanol usou-se os dados fornecidos por Panahi et al. (2012):
catalisador com massa especifica de 1063 kg/m?® e diametro de particula de 0,04 m. De acordo
com o trabalho de Yusup et al. (2010), observou-se uma grande discrepancia entre o valor do
didmetro da particula (0,006 m) e o utilizado (0,04 m). De modo a adaptar-se o Gltimo foi
utilizado o valor de 0,004 m. Assim, utilizou-se um valor de porosidade do leito de 0,5.

Para a reacdo de metanol o modelo desenvolvido por Vanden Busschee Froment (1996)
foi considerado, de acordo com as ReacGes 1 e 2 e suas respectivas taxas dadas pelas
equacOes 1 e 2:

CO; + 3Hy¢» CH30H + H,0 (1)
CO; + Hp¢» CO + H,0 )
O pacote termodindmico Peng Robinson foi utilizado para realizar as simulagdes.

Os gés de sintese obtido é comprimido até 5100 kPa (pressdo do reator) passando por
estagios intermediarios de resfriamento. Adotou-se uma temperatura de saida de cada etapa de
resfriamento de 373 K, uma relacdo de compressdo igual a 3 e uma queda de pressao de 20
kPa para cada etapa de resfriamento, de acordo com Turton et al. (2009). Como praticamente
todo H, foi consumido nas reacdes de formacao de metanol néo se verificou a necessidade de
reciclo. O efluente do reator passa por um resfriador atingindo 353 K. Como ha formacéo de
fase liquida, uma queda de pressdo de 10 kPa foi adotada na sequéncia de acordo com Turton
et al. (2009). Esta corrente passa através de uma valvula, igualando sua presséo a atmosférica
e atingindo um vaso de flash onde o metanol é separado.

Na Figura 1 encontra-se o diagrama de fluxo do processo desenvolvido no software
livre COCO:

Area tematica: Simulag&o, Otimizacéo e Controle de Processos



OBEQ 19 a 22 de outubro de 2014
Florianopolis/SC

Congresso Brasileiro de
Engenharia Quimica

Compressor 1 Compressor 2 Compressor 3 Compressor 4

> O (O =

Reator de metanol Resfriador & Valula

Vaso de Flash

Resfriador 1

Resfriador 2 Resfriador 3 Resfriador 4

Figura 1 — Diagrama de fluxo do processo de producdo do metanol.

O procedimento adotado para fazer a analise econdmica foi realizado de acordo com a
planilha em EXCEL proposta por Peters e Timmerhaus (2003) e é descrito a seguir: Estima-se
0 custo de compra de cada equipamento do processo, Na planilha “Capital Inv” entra-se com
0 custo total de compra dos equipamentos do processo para calcular o investimento de capital
fixo e capital de giro, Na planilha “Material & Labor” entra-se com o preco de produtos e
matérias-primas com suas respectivas vazdes além da mao-de-obra requerida, Na planilha
“Utilities” entra-se com as quantidades de utilidades anuais necessarias com as unidades
apropriadas, A planilha “Anual TOTAL PRODUCT COST” calcula-se o custo total anual do
produto e na planilha “Evaluation” estabelece-se 0 fluxo de caixa e calcula as medidas de
rentabilidade comum, tais como, tempo de pagamento, retorno do investimento e retorno
liquido.

O custo de compra dos equipamentos pode ser estimado pela Equacao 3, considerando
pressdo de 1 atm e de aco de carbono como material de construgéo:

log(CY) =K, + K, log(4) + K;(log(4))’ (3)

sendo A o tamanho ou capacidade do equipamento e os parametros K;, K, e Kjsuas
constantes caracteristicas, podendo ser encontrados no trabalho de Turton et al. (2009).

O fator de material (Fy;) é responsavel pelo ajuste do custo do equipamento referente ao
seu material de construcdo enquanto o fator de condicdo (Fp) ajusta o custo do equipamento
para as condic@es de operagdo de temperatura e pressdo. A partir dos valores de C5, Fp e Fy

pode-se calcular o custo bare module (Cgw), através da Equacéo 4:
Coy = CpFay = Cp(By + ByFy Fp) 4)
sendo Fgyvo fator bare module e as constantes B; e Bespecificas de cada tipo de

equipamento, de acordo com Turton et al. (2009). Ajusta-se o valor do custo de capital no
tempo mediante indices especificos da industria de acordo com a Equacdo 5:
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C,=C, (ji} (5)

onde C; e I, representam, respectivamente, o custo e o indice de inflacdo do ano base e C, e I,
do ano em questdo. Neste trabalho foi usado o indice CEPCI (Chemical Engineering Plant
Cost Index), considerando-se o0 ano-base de 2001 (397) e no ano em questdo de 2012 (572,7).

3. RESULTADOS

Os dados obtidos foram comparados com os dados publicados por Tan e Zhong (2012)
e encontram-se na Tabela 1:

Tabela 1 — Composicdo do gas de sintese em base seca (% vol)

Componente H, CO CO; CH,4
Tan e Zhong (2012) 61,17 18,86 19,42 0,49
Simulagao 45,37 48,68 2,15 3,8

As discrepancias entre os valores podem ser explicados pelo modelo de reator de Gibbs
com as reacdes pré-definidas utilizadas por Tan e Zhong (2012), dispostas na Tabela 2, e pela
composi¢do méssica da biomassa adotada pelos autores: 45,76 % carbono, 6,74 % hidrogénio,
0,07 % nitrogénio e 47,42 % oxigénio.

Tabela 2 — Reages de gaseificacdo

3C + 20,— 2CO + CO; ©6)
C + H,0 —»CO + H, )
CO + H,0 —»CO; + H; )
C + CO,—2CO ®)
C + 2H,—CH, )
CH, + H,0 —CO + 3H, (10)
CH, + 2H,0 —CO + 4H, (11)

Os dados obtidos para a reacdo de metanol foram comparados com os dados publicados
por Panahi et al. (2012). Avaliou-se o rendimento de metanol em relacdo ao contetdo de
hidrogénio e carbono de acordo com as seguintes equacoes:

F,
Yemom, = ——222x100 (12)
T H, F.Hz
F,
Ycu, 08, = —H:0% » 100 (13)

! o {u]
i co+coy Fen+Fro,
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onde Fegom € 0 fluxo molar de metanol na saida do reator e Fg, FS, e Fgp, Sdo,
respectivamente, os fluxos molares de entrada de hidrogénio, mondxido e didxido de carbono.

A Equagéo 12 mostra a percentagem de hidrogénio convertido em metanol enquanto a
Equacdo 13 a percentagem de carbono convertido em metanol. Os valores obtidos a partir das
equacOes 12 e 13 por Panahi et al. (2012) foram, respectivamente, 7,052 e 73,17. A simulagéo
obteve 51,82 e 46,26, respectivamente.

Para entender melhor os resultados obtidos, as composi¢des molares de entrada e as
condicdes reacionais foram analisadas e encontram-se na Tabela 3:

Tabela 3 — Dados reacionais

Panahi etal, | Tent| 498K | Pen | 8200 kPa Composicéo | 80 Hy; 4,76 CO; 2,95 CO,;
0, .
2012) |7 T 528K | Pu | 8200kPa| (6MOD 11,92 CHy; 0,06 H,0
Simulacio Tent | 524,96 K | Pent | 5100KPa | 0 0cicso | 44,64 Hy; 47,89 CO; 2,11
Toi | 524.96 K | Py | 5098 kPa (% mol) COy; 3,74 CHy4; 1,62 H,O

Em relacdo ao trabalho de Panahi et al. (2012), menores valores de rendimento de
metanol em comparacdo com o teor de hidrogénio e valores mais elevados em comparacéao
com o teor de carbono podem ser explicados pela alta presséo, elevado teor de hidrogénio e
baixo teor de CO e CO,.

A simulagdo apresenta um baixo contetdo de H, e CO, e um alto teor de CO. Por
conseguinte, um elevado rendimento de metanol em relacédo ao teor de hidrogénio e um baixo
rendimento em relagéo ao teor de carbono séo explicados.

Para efetuar-se o célculo de compra dos equipamentos, os mesmos foram modelados da
seguinte forma: gaseificador como aquecedor de agua quente, os compressores como do tipo
rotatdrio sendo aco-carbono seu material de construcdo, o reator foi como encamisado agitado
com 3 m de comprimento e 1 m diametro (estas dimensdes foram adotadas apenas para
executar a simulacéo).

O vaso de flash foi modelado de acordo com Turton et al. (2009).

Para o vaso de flash foram obtidos um diametro de 1,255 m e comprimento de 0,8166
m. Sua configuracdo foi considerada vertical e ago inoxidavel seu material de construcéo.
Para os resfriadores, um fluxo massico de agua de 63,4916 kg/s foi calculado considerando
um aumento de temperatura de 15°C e um calor especifico de 4,2 kJ/kg°C.

Considerando todos os dados de dimensionamento apresentados anteriormente
calculou-se o custo de aquisicdo dos equipamentos: US$ 4.172.830,59 para o ano de 2001.
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Corrigindo esse valor para o ano de 2012 de acordo com a Equacdo 7, um valor de US$
6.019.597,18 foi obtido.

A partir dos dados de custo dos equipamentos, considerando que biomassa e vapor
foram obtidos sem custos, o consumo anual de agua de resfriamento foi de 1.919.986 m®, o
preco de venda do metanol de US$ 2,00/kg, o ciclo de vida da planta de 10 anos e 350
dias/ano de operagdo utilizou-se a planilha desenvolvida por Peters e Timmerhaus (2003),
para calcular os dados econémicos. Estes podem ser encontrados na Tabela 4:

Tabela 4 — Dados econdmicos

Consur?tg r?/?j il:;i)omassa 100 Cap(i:ra]l:laogi B\s{,%;tido 39,269

Produz;ion ;jaen(r)r;etanol 13.600 Lucro Ill’JqSu;;iac;] (()r)nilhc”)es 228

Cap(irt;':\ill;:igeoS iﬂ\éeﬂss)tido 33.375 Temp(()agg Sr)etorno 2.9
(mihoes US| 5% | investmeno o) | 209

Assim sendo, o investimento na construcdo de tal projeto é rentavel uma vez que o
retorno do investimento obtido foi de 20,6% e o tempo de retorno de 2,9 anos, superior aos
15% e 3,6 anos recomendado por Peters e Timmerhaus (2003), respectivamente.

4. CONCLUSAO

A partir dos dados financeiros obtidos pode-se concluir que a implementacao do projeto
considerado neste trabalho tem viabilidade econémica uma vez que o retorno do investimento
obtido foi de 20,6% e o tempo de retorno igual a 2,9 anos. Tais perspectivas devem, no
entanto, ser relativizadas devido as suposicdes efetuadas (preco de venda do metanol
produzido e o custo das matérias-primas) e as limitacGes técnicas do simulador de processos
quimicos COCO® (banco de dados limitado e algoritmos menos robustos, por exemplo), o que
tende a restringir o grau de aproximacéo entre os dados de simulagéo e os do processo real.
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6. NOMENCLATURA

A Parametro de capacidade/tamanho -
B1,B> Constante do fator bare module -

D Diametro m

F Fluxo molar mol/s

Fm Fator de material -

Fp Fator de pressao -

fs Fator de seguranca -

[ Indice de inflacio -
K1,K2 K3 | Pardmetro de capacidade/tamanho -

k Coeficiente de velocidade maxima m/s
Comprimento m

P Pressao kPa

T Temperatura K

v Volume especifico molar m>/mol

Vv Volume m®

Y Rendimento de metanol em relagdo a um componente -

t. Tempo de residéncia do liquido S

P Massa especifica kg/m®
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