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“A esperanga tem duas filhas lindas: a indignacdo e a coragem. A indignag¢ao nos ensina a nao

aceitar as coisas como estdo, a coragem, a muda-las.

Santo Agostinho

Nao vés que somos viajantes?

E tu me perguntas:

Que ¢ viajar?

Eu respondo com uma palavra: ¢ avangar!
Experimentais isto em ti

Que nunca te satisfacas com aquilo que és

Para que sejas um dia aquilo que ainda nao és.
Avanca sempre! Nao fiques parado no caminho.

Santo Agostinho



RESUMO

Diante da crescente demanda energética e dos problemas ambientais, font..
renovaveis de energia tornam-se cada vez mais necessarias. A biomassa desponta como uma
alternativa viavel, e a gaseificacdo, como um dos métodos de aproveitamento energético com
grande potencial. E um processo de conversdo térmica, no qual os compostos oxidam-se
parcialmente, gerando o gas de sintese, composto, majoritariamente, por: CHs, CO, CO; e Ha,
A aplicagdo do gés de sintese depende da sua composicao, que, por sua vez, sofre influéncia
de variaveis como: temperatura, razdo de equivaléncia, agente de gaseificacdo e outros
parametros de operagdo. Por ser um processo complexo, pode ser estudado preliminarmente
através da modelagem, uma ferramenta que auxilia na predicdo do comportamento do
gaseificador. O objetivo desse trabalho foi construir um bloco reacional de gaseificagdo no
simulador de processos AVEVA™ Process Simulation. Na modelagem do processo foi
utilizada a abordagem de equilibrio termodindmico estequiométrico, e foram utilizados dados
experimentais extraidos da literatura para validagao do resultado. As biomassas estudadas
foram: madeira de seringueira, madeira de lei, dois tipos de cavacos de madeira e pellets de
p6 de serra. Foram desenvolvidos trés modelos de gaseificadores, empregando as equagdes
das constantes de equilibrio das reagdes que ocorrem na zona de reducdo. Em um dos
modelos foram utilizados modelos empiricos para prever a composicdo do gas de sintese. As
variaveis de processo estudadas foram a temperatura de gaseificagdo e a razao de equivaléncia
(ER). A composicdo do gas de sintese obtida através do Modelo 1, para gaseificacdo da
madeira de seringueira, com ER=0,33 e Umidade= 18,5 foi de: 17,72% de CO, 18,88% de Ho,
11,93% de CO», 0,55% de CH4 e 50,91% de N2, sendo o valor do erro quadratico médio igual
a 1,56, evidenciando a aplicabilidade do modelo para descricio do processo. Foram
desenvolvidos dois fluxogramas (Planta 1 e Planta 2) para produg¢do de metanol utilizando o
produto da gaseificacdo. A planta ¢ projetada conceitualmente para processar biomassa a uma
taxa de 100 kmol/h (aproximadamente 59,6 toneladas por dia) e o gaseificador opera
isotermicamente a 900°C e 1 atm. A simulacao da Planta 1 utilizando cavacos de madeira
indicou um prejuizo de U$$ 635.820, enquanto a Planta 2, processando a mesma biomassa

indica um lucro de U$$1.460.907,7.

Palavras-chave: gaseificagdo, biomassa, simulagdo, metanol, gis de sintese, AVEVA™

Process Simulation



ABSTRACT

In the face of growing energy demand and environmental issues, renewable energy sources
are becoming increasingly necessary. Biomass stands out as a viable alternative, with
gasification being one of the energy utilization methods with great potential. It is a thermal
conversion process in which compounds are partially oxidized, generating syngas, which is
primarily composed of: CH4, CO, CO2, and H2. The application of syngas depends on its
composition, which in turn is influenced by variables such as temperature, equivalence ratio,
gasification agent, and other operational parameters. Due to its complexity, it can be
preliminarily studied through modeling, a tool that helps predict the behavior of the gasifier.
The objective of this work was to construct a gasification reaction block in the AVEVA™
Process Simulation. The process modeling used a thermodynamic stoichiometric equilibrium
approach, and experimental data extracted from the literature were used to validate the results.
The biomasses studied were rubber tree wood, hardwood, two types of wood chips, and
sawdust pellets. Three gasifier models were developed, employing the equilibrium constant
equations for the reactions that occur in the reduction zone. One of the models used empirical
models to predict the composition of the syngas. The process variables studied were
gasification temperature and equivalence ratio (ER). The syngas composition obtained
through Model 1 for rubber tree wood gasification, with ER=0.33 and Moisture=18.5, was:
17.72% CO, 18.88% H2, 11.93% CO2, 0.55% CH4, and 50.91% N2, with a mean squared
error of 1.56, demonstrating the applicability of the model for process description. Two flow
diagrams (Plant 1 and Plant 2) were developed for methanol production using the gasification
product. The plant is conceptually designed to process biomass at a rate of 100 kmol/h
(approximately 59.6 tons per day), and the gasifier operates isothermally at 900°C and 1 atm.
The simulation of Plant 1 using wood chips showed a loss of USD 635,820, while Plant 2,
processing the same biomass, showed a profit of USD 1,460,907.7.

Keywords: gasification, biomass, simulation, methanol, synthesis gas, AVEVA™ Process

Simulation.
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CAPITULO 1

1. INTRODUCAO

Nos ultimos anos tornaram-se perceptiveis e preocupantes as mudangas nos padroes
de temperatura e clima em todo o planeta. Tempestades catastroficas em algumas regides,
secas severas em outras, escassez de dgua, temperaturas acima da média, inundagdes e
aumento do nivel do mar s3o algumas das consequéncias ja vistas. Sabe-se que desde a
industrializacdo as atividades humanas t€ém sido o principal impulsionador das mudangas
climaticas, em decorréncia, principalmente, da queima de combustiveis fosseis, como carvao,
petréleo e gas (Nagdes Unidas Brasil, 2024). Além disso, o crescimento econdmico atrelado a
crescente urbanizagdo, conduz ao aumento da produgdo de lixo, sendo outro fator deletério ao
meio ambiente. Diante desse cendrio, surge o desafio de atender a demanda energética e,
concomitantemente, refrear a emissdo de gases poluentes, mitigando os problemas
ambientais. Para superar esse desafio, o uso de fontes de energia limpa surge como
alternativa factivel, que pode contribuir para uma economia de baixo carbono, cujo preceito
fundamental ¢ a sustentabilidade (Kushwah, Reina e Short, 2022)

Ao contrario do que acontece com as fontes convencionais de energia, que estdo
concentradas em algumas regides, as fontes renovaveis existem em praticamente todas as
areas geograficas. Torna-se imprescindivel, portanto, o desenvolvimento de tecnologias que
transformem esses recursos em energia. A geracdo de eletricidade a partir de recursos
renovaveis tem crescido nos ultimos anos e a tendéncia é manter-se ascendente. Uma possivel
justificativa para isso ¢ a utilizagdo de residuos industriais e do agronegdcio, além dos
residuos sélidos urbanos que tem aumentado de forma constante nas ultimas décadas.
Aproveita-los para a geracdo de energia ¢ uma alternativa oportuna, pois resolve dois
problemas simultaneamente: o ambiental e o energético. Nesse contexto, a biomassa desponta
como uma alternativa promissora, disponivel em larga escala, de fécil processamento, e com
menor impacto ambiental quando comparado aos combustiveis fosseis.

Dentre os diversos métodos de aproveitamento energético da biomassa, a gaseificacao
se destaca por sua eficiéncia, ao produzir o gas de sintese, um combustivel limpo, produto
majoritario do processo, que atrai interesse dos setores de energia e de sintese quimica,
devido a diversidade de suas aplicagdes: 1)combustivel primario ou secundario na geragao de
energia; ii) intermediario para producao de amonia, dimetil éter (DME) e metanol; iii)
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combustivel primario em processos petroquimicos € de refino; iv) produgdo de hidrogénio,
dentre outras.

O metanol obtido a partir do gas de sintese da gaseificagdo ¢ considerado limpo e
renovavel, visto que ndo sdo emitidos gases nocivos para a atmosfera durante o processo. E
um composto organico importante, da familia dos alcoois, utilizado como matéria-prima na
producao industrial de varias substancias organicas, tais como: formaldeido, éter metil
terciario butilico (MTBE) e 4cido acético, que, por sua vez sdo usados na producdo de
adesivos, solventes e aditivos (Puig-Gamero et al.,2018). Pode ser encontrado em bebidas
alcoolicas, em pequenas quantidades em relacdo aos demais componentes, visto que ¢ um
produto secundario indesejado do processo de fermentacdo. Atualmente, ¢ produzido
predominantemente a partir da reforma a vapor do gas natural (ANP, 2024), o que o relaciona
diretamente as emissdes de gases de efeito estufa. A obtencdo do metanol a partir de fontes
de energia limpa ¢ essencial para reduzir a dependéncia de combustiveis fosseis na industria,
no entanto requer proporcdes bem ajustadas entre H, e CO e entre CO e COsz., além da
limpeza prévia do gas. Além das possiveis aplicagdes do metanol, também ¢ um combustivel
atraente para a industria maritima, ja que, ao ser liquido a temperatura ambiente, o
armazenamento € transporte € menos oneroso.

O processo de gaseificacdo possui alguns pardmetros importantes e t€m sido
estudados ao longo dos anos. Um deles ¢ a razdo de equivaléncia (ER), definida como a razao
entre o ar fornecido ao sistema e a quantidade de ar necessaria para que ocorra a combustao
completa da biomassa. Esse parametro possui grande influéncia sobre a temperatura, o poder
calorifico e a pureza do gas produzido. Além disso, a gaseificagdo ¢ representada como um
conjunto complexo de reagdes quimicas, exigindo o desenvolvimento de modelos
matematicos para descrever o processo, 0s quais permitem prever o comportamento,
economizando tempo e recursos. Quando associada a validagdo de resultados experimentais,
a modelagem e simulacdo contribuem para o desenvolvimento de tecnologias eficazes, além
de permitir avaliar a influéncia dos parametros nos resultados e as condi¢des Otimas do
processo.

A literatura (Basu, 2010) reporta algumas abordagens para a modelagem do processo
de gaseificacao:

e Equilibrio termodindmico: utiliza principios da termodindmica para prever as
reagdes quimicas e a formagdo de produtos gasosos. Modelos como o método de
Gibbs minimizam a energia livre para determinar a composi¢do do gas de

sintese.
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Modelo Cinético: analisam as taxas de rea¢do ¢ os mecanismos envolvidos,
ajudando a entender como diferentes condigdes afetam a produgdo de gas de
sintese.

e Modelagem de Transferéncia de Calor e Massa: estuda como o calor e os
componentes gasosos se movem dentro do gaseificador. Isso ¢ importante para
otimizar a eficiéncia do processo e garantir a uniformidade na reagao.

e Modelagem Computacional: ferramentas como Dindmica de Fluidos
Computacional (CFD) simulam o comportamento do fluxo de gis e a
distribuicdo de temperatura dentro do gaseificador, permitindo uma analise mais
detalhada de processos complexos.

e Modelos Empiricos: baseados em dados experimentais, esses modelos
relacionam variaveis operacionais (como temperatura e pressao) a resultados de
produgdo de gas de sintese. Eles podem ser mais simples, mas dependem da
disponibilidade de dados.

e Modelagem Multicamada: considera a interagdo entre diferentes camadas de

material dentro do gaseificador, incluindo zonas de combustdo, gaseificagdo e

resfriamento.

Neste trabalho, a modelagem do processo de gaseificacdo seguiu a abordagem do
equilibrio termodindmico estequiométrico. Em condi¢des de equilibrio quimico, as reagdes
ocorrem em uma condicdo estavel, quando a entropia do sistema ¢ maximizada e a energia
livre de Gibbs ¢ minimizada. Na pratica, o equilibrio termodinamico para gaseificadores de
leito fixo pode ndo ser alcangado, porém os modelos baseados nessa abordagem tém sido
amplamente estudados por muitos autores e apresentado bons resultados.

A ferramenta utilizada para a constru¢do do modelo foi o simulador de processos

AVEVA™ Process Simulation, e os resultados foram validados com dados experimentais.
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CAPITULO 2

2. OBJETIVOS

O objetivo desse trabalho foi a construgao de um bloco reacional de gaseificacao no

simulador de processos AVEVA™ Process Simulation (APS) e sua utilizagdo no

desenvolvimento de um fluxograma para produg¢ao de metanol.

Como objetivos especificos tem-se:

Desenvolver um modelo de equilibrio termodindmico estequiométrico para o
processo de gaseificagdo, de modo a representar as condi¢gdes maximas de
reacao;

Construir um bloco de gaseificagdo no AVEVA™ Process Simulation que
contemple o modelo desenvolvido, uma vez que devido a complexidade e
particularidades do sistema de equagdes, ¢ necessario customiza-lo em um
ambiente de simulagdo robusto com alto poder de solu¢ao numérica;

Validar o modelo desenvolvido com dados experimentais obtidos da literatura,
com vistas a certificar a confiabilidade e representatividade do modelo;
Desenvolver simulagdes com o objetivo de avaliar algumas variaveis do
processo de gaseificacao sobre o gas de sintese gerado pela gaseificacao;
Desenvolver um fluxograma conceitual para a producao de metanol a partir do
gas de sintese gerado no gaseificador

Desenvolver uma analise econdmica preliminar envolvendo os custos

operacionais e receitas obtidas com o projeto conceitual.

O modelo do gaseificador e o projeto do processo de producdo de metanol foram

desenvolvidos utilizando o AVEVAT" Process Simulation (APS), que oferece modelos

termodinamicos robustos e um extenso banco de dados de componentes sem a necessidade de

recorrer a nenhum elemento de calculo ou dado externo ao simulador. Um bloco

personalizado representando um gaseificador de leito fixo de fluxo descendente foi

desenvolvido do zero dentro do APS, garantindo uma representagdo precisa e integrada do

processo de gaseificacdo.
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O estudo também inclui uma avalia¢dao técnica e uma analise econdmica preliminar.
Uma vantagem significativa do uso do APS ¢ seu poderoso algoritmo de solugdo orientado
por equagoes e ferramentas de otimizagdo integradas, que permitem a otimizacao precisa das
condi¢des operacionais e de alguns dimensionamentos de equipamentos. Diferentemente de
outros estudos na literatura (Ranjan et al., 2023; Begum, S.;Rasul, M.G.; Akbar, D., 2014)
que utilizam o Aspen Plus e representam a etapa de gaseificacdo como uma combinagao de
blocos pré-existentes, este trabalho integra o gaseificador em uma unica unidade abrangente.
Este projeto personalizado incorpora todas as equacdes necessarias para modelar um processo
de gaseificacao baseado no equilibrio estequiométrico, proporcionando uma ferramenta fudo-

em-um que oferece maior fidelidade e funcionalidade.
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CAPITULO 3

3. FUNDAMENTACAO TEORICA E REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo serdo abordados os fundamentos referentes as caracteristicas da
biomassa, o processo de gaseificagdo, os tipos de gaseificadores, a modelagem da
gaseificacdo a partir do equilibrio termodinamico estequiométrico ¢ a producao de metanol a

partir do gas de sintese.

3.1 Biomassa

A biomassa pode ser definida, resumidamente, como todo recurso renovavel oriundo
de matéria organica (de origem animal ou vegetal) que pode ser usado para producdo de
energia. Os recursos de biomassa incluem madeira, culturas agricolas e seus subprodutos
residuais, residuos solidos urbanos, residuos de processos agroindustriais e alimentares e
plantas aquéticas como algas e ervas daninhas. E o quarto recurso energético mundial, atras
do petroleo, carvao e gas natural (Bocci et al., 2014), porém, apesar da ampla disponibilidade,
sua utilizagdo ¢ limitada pelo grande volume, que dificulta e onera o manuseio e o transporte,
e pela baixa densidade energética quando comparada aos combustiveis fosseis. Assim, para
que o uso da biomassa seja vantajoso, do ponto de vista econdmico, € necessario que seja
convertida da forma solida para liquido ou gas, que pode ser feito através de duas maneiras:
conversdao bioquimica e termoquimica (Baruah e Baruah, 2014). A conversdo bioquimica -
digestdo anaerdbica e fermentagdo, - transforma a biomassa em dalcoois, como etanol e
metanol, que podem ser utilizados juntamente com a gasolina. A conversdo termoquimica,
por sua vez, converte a biomassa em combustivel gasoso ou liquido através dos seguintes

processos: gaseificacdo, combustdo, liquefagdo e pirdlise (Kushwah, Reina e Short, 2022).

O processo tradicional de combustdao, no qual a biomassa ¢ queimada para fornecer
calor e energia, tem uma eficiéncia liquida para a produgdo de eletricidade de
aproximadamente 20% a 40% e traz consigo preocupagdes concernentes ao entupimento dos
sistemas de alimentacdo de carvao (Caputo et al., 2004). Com relagdo a pirdlise, a biomassa ¢
convertida em bio-6leo na auséncia de oxigénio. Porém, os usos limitados e a dificuldade de
processamento desse produto restringem a aplicagdo da pirdlise para aproveitamento da

biomassa. A gaseificagdo converte a biomassa em uma mistura gasosa, através da oxidagao
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parcial em altas temperaturas. E considerada uma das formas mais eficientes de obtengdo de
energia a partir da biomassa, ¢ tem se tornado uma das melhores alternativas para o
reaproveitamento dos residuos sélidos. devido a producdo do gas de sintese limpo para a
geracdo eficiente de calor e energia, resultando em emissdes relativamente baixas de
poluentes (Puig-Arvanat, Bruno e Coronas, 2010). Além disso, a producdo do gas de sintese a
partir da biomassa permite a produgdo de metanol e hidrogénio, produtos de alto valor

agregado e de grande importancia para a industria (McKendry, 2002).

A escolha do processo ¢ influenciada por alguns fatores, como o tipo e a quantidade
de biomassa disponivel, o potencial energético, o uso final dos produtos, além das normas

ambientais e condi¢des econdmicas (Caputo et al.,2005).

A Tabela 3.1 apresenta a classificacdo das opgdes de processo com base no tipo de
produto energético.

Tabela 3. 1. Processos de conversdo da biomassa

Conversao Processo Produtos
Combustao Vapor
Calor de processo
Energia elétrica

Gaseificagao Vapor
Processos Calor de processo
termoquimicos Energia elétrica
Gés combustivel
Pirolise Carvao
Bio-0leo
Gés combustivel
Processos bioquimicos Fermentacdo Etanol
Digestao Agua para irrigagio
anaerobica Compositos
Biogas

Fonte: Caputo et al., 2005.

Para a selecdo da matéria-prima a ser utilizada nos processos de gaseificagdo, alguns

critérios devem ser considerados de acordo com Bocci et al. (2014):

e Disponibilidade em escala significativa (t/ano)
e Baixo teor de agua e alta densidade;
e Alto valor calorifico;

e Teores elevados de substancias volateis;
25



¢ Quantidades minimas de cinzas, cloro e enxofre, e

e Alta relagdo carbono/nitrogénio.

3.1.1 Caracterizaciao da biomassa

Para o estudo da biomassa como recurso energético, ¢ necessario que alguns
parametros sejam definidos, os quais dardo base para a no¢do do potencial energético e
escolha do tipo de reator. Essa caracterizagdo traz elementos que possibilitam a compreensao
de propriedades determinantes, particulares a cada aplicacdo. Em projetos nos quais a
biomassa ¢ utilizada com finalidade energética, requer-se conhecimento pleno das
propriedades fisicas e quimicas. Nesse contexto, as analises elementar e imediata sdo de

fundamental importancia, pois fornecem parametros essenciais para 0 processo.

A andlise elementar fornece a quantidade percentual massica de cada elemento
presente na biomassa: Carbono (C), Hidrogénio (H), Oxigénio (O), Nitrogénio (N) e Enxofre
(S). Essa informacdo ¢ importante para avaliar o potencial energético do combustivel,
definindo a quantidade de ar necessaria para a combustdo parcial, o poder calorifico, a

entalpia, o volume e a composi¢do dos gases de saida.

A andlise imediata, por sua vez, fornece o teor de umidade, volateis, carbono fixo e
cinzas. E um indicativo da quantidade de material que serd queimada no estado sélido
(carbono fixo) e gasoso (volateis). O teor de umidade na biomassa ¢ uma caracteristica
relevante para o processo de gaseificacdo, pois influencia na quantidade de energia necessaria
para inicia-lo. Se o teor de umidade for alto, serd requerida uma maior quantidade de energia
para vaporiza-la e, consequentemente, menos energia estara disponivel para as reacdes
endotérmicas responsaveis pela producao de H, e CO. (Nogueira e Lora, 2003) Por outro
lado, biomassa com teor de umidade inferior a 20% pode ter influéncia positiva no processo
de gaseificagdo devido a intensificacdo da reacdo gas/dgua. A Tabela 3.2 mostra algumas

propriedades de amostras de biomassa.
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Tabela 3. 2. Propriedades das amostras de biomassa

Umidade Volateis Cinza Carbono

Biomassa C (%) H (%) O (%) N (%) S (%) (%) (%) (%)  fixo (%)

Sa.bugode42’75 5,64 5034 121 006 7,09 83,11 1,6 15,27
milho*
Cascabde 45 9 33 3 0 5,9 88 10 2
cacau
Residuo /033 503 4205 198 093 688 8165 278 1557
de coco*

Fonte: a) Silva, 2020; b) Gonzalez, 2024; ¢) Borel, 2018

3.2 Gaseificacgao

A gaseificagdo da biomassa ¢ um processo complexo, que envolve vérias reacdes
quimicas, processos de transferéncia de calor e massa e mudangas de pressdo. E definida, em
sintese, como a conversdo termoquimica de um material, so6lido ou liquido, em um
combustivel gasoso util ou em matéria-prima que pode ser usada para a produgdo de produtos
quimicos de valor agregado (Baruah e Baruah, 2014). O gas obtido possui diversas
aplicacdes, podendo ser utilizado para combustdo em motores ou turbinas para geragdo de
poténcia e energia elétrica, em bombas de irrigacdo, para geracdo direta de calor em
queimadores e fornalhas ou como fonte para produgdo de matéria-prima em sinteses

quimicas, como o metanol.

Apesar de apresentar diversas vantagens, o processo de gaseificagdo tem como
inconveniéncia a complexidade tecnologica quando comparada a combustdo e a necessidade
de atengdo quanto aos aspectos de seguranca, devido a toxicidade do gas de sintese. Os
sistemas que integram a instalacdo de gaseificagdo (pré-processamento do combustivel,
gaseificador, sistema de tratamento dos gases, controle do processo e tratamento dos residuos
com disposi¢ao adequada) devem ser projetados de forma a evitar vazamentos e propiciar boa

ventilagdo (Sanchez, 2010)

Os produtos da gaseificagdo sdo obtidos nas fases gasosa e soélida. A fase solida,
denominada char, corresponde a fragao do material organico que ndo foi convertido. A fase
gasosa denomina-se gds de sintese (syngas), uma mistura de mondxido de carbono (CO),
hidrogénio (H,), metano (CH,) e didéxido de carbono (C0O,). Outros componentes também
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podem ser encontrados no produto, como o dioxido de enxofre (S0,), acido sulfidrico H,S ¢

gases inertes como o nitrogénio (N,).

A gaseificagdo requer um agente oxidante, que pode ser ar, oxigénio ou vapor, cuja
funcdo ¢ reorganizar a estrutura molecular da matéria-prima e converté-la em combustivel
com maior relagdo hidrogénio/carbono (H/C). O tipo de agente oxidante utilizado interfere
diretamente na composi¢ao e no poder calorifico inferior (PCI) do gas de sintese. O Poder
Calorifico Inferior (PCI) ¢ a quantidade de calor liberada quando um material ¢ queimado e
os gases resultantes sdo resfriados até o ponto de ebuli¢do da agua. Na Tabela 3.3 sdo
apresentadas as variagcdes na composicao do gas de sintese quando se utiliza ar, oxigénio e

vapor/ CO2 como agentes oxidantes.

Tabela 3. 3. Composi¢do do gas de sintese produzido com diferentes agentes oxidantes

Oxidante H: CO CO: CH4 N2 rel
(MJ/Nm?)
Ar 9-10 12-15 14-17 2-4 56-59 3-6
Oxigénio 30-34 30-37 25-29 4-6 - 10-15
Vapor 24-50 30-45 10-19 5-12 - 12-20

Fonte: Bocci et al., 2014

O ar ¢ o agente oxidante mais utilizado, devido a grande disponibilidade e custo zero,
mas sua utilizacdo apresenta ressalvas devido a elevada quantidade de nitrogénio (N2), o que
requer maior poténcia em sopradores e equipamentos maiores e diminui o poder calorifico do
syngas. O oxigénio puro (O;), aumenta os custos operacionais devido a sua produgdo, mas
tem como vantagem o incremento do poder calorifico do gas. O vapor, por sua vez, aumenta
o poder calorifico e o teor de H> do gas de sintese, podendo ser produzido utilizando o

excesso de calor da usina (Bocci et al.,2014).

A quimica da gaseificacdo ¢ bastante complexa, consistindo, em linhas gerais, nas

seguintes etapas (Puig — Arvanat, Bruno e Coronas, 2010)

J Secagem: nesta etapa, o teor de umidade da biomassa, normalmente medido entre 5%
e 35%, ¢ reduzido. Ocorre em torno de 100 °C — 200°C e a umidade reduz para um
teor < 5%;

J Pirdlise: ¢ essencialmente a decomposicdo térmica da biomassa na auséncia de

oxigénio ou ar. Nesse processo, a matéria volatil da biomassa ¢ reduzida, causando a
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liberacao de gases de hidrocarbonetos e a biomassa ¢ reduzida a carvao vegetal solido.
Os gases de hidrocarbonetos podem condensar-se a uma temperatura suficientemente
baixa para gerar alcatrdo liquido.

Oxidacao: Trata-se de uma reacdo entre a biomassa carbonizada sélida e o oxigénio
do ar, resultando na formagao de CO» A oxidagdo do carbono e do hidrogénio libera
uma grande quantidade de calor. Se o oxigénio estiver presente em quantidades
subestequiométricas, pode ocorrer oxidagdo parcial do carbono, resultando na
formagao de mondxido de carbono.

Reduc¢do: na auséncia de oxigénio ou em quantidade subestequiométrica, vdrias
reacdes de redugdo ocorrem na faixa de temperatura de 800 -1000 °C, e sdo, em sua

maioria, endotérmicas.
A Tabela 3.4 sintetiza as etapas ¢ as respectivas reacoes.

Tabela 3. 4. Reagdes do processo de gaseificagdo

Etapa Reacao
Secagem/Pirdlise Biomassa — Coque + Alcatrdo + Volateis
C + 0,50, & CO AH =-111 kJ/mol
Oxidacgao
C+ 0, & CO, AH =-393,77 kJ/mol

Reacdo agua-gas C + H,0 < H, +CO  AH=+131,38 kJ/mol

Reacao de BoudouardC + CO, < 2C0 AH =+172,58 kJ/mol

Reducao
Reagdo de Shift CO + H,0 < CO, + H, AH=-41,98 kJ/mol

MetanagaoC + 2H, < CH, AH=+74,90 kJ/mol

Fonte: Abreu, 2017

As quatro reagdes que ocorrem na zona de redugdo sdo as principais reagdes do

processo de gaseificacdo, a partir delas sdo formados os gases combustiveis que compdem o

gas de sintese.

a.

Como citado anteriormente, o gas de sintese, produto majoritario da gaseificacao, ¢
utilizado em diversos processos, de interesse industrial € econdmico, tais como:
producdo de géas natural sintético, produ¢do de metanol, Processo Fischer — Tropsch,

producdo de hidrogénio e geracao de calor e eletricidade (Mendiburu et al.,2014).
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A Figura 3.1 esquematiza as principais aplicagdes do gés de sintese, evidenciando a

relevancia comercial e industrial desse produto.

Figura 3. 1. Aplicagdes do gas de sintese

Geracdo de energia:
- Energia elétrica
- Vapor

Limpeza do
syngas

Gas de sintese Hidrogénio ‘

(Syngas)

Etanol ‘

Metanol ‘

[TTT ]

Olefinas ‘

Reator de

saseificagdio Gas Liquefeito de

Petréleo
Nafta

Querosene/Diesel

Amonia

|

.| Gés Natural Sintético
v (GNS)

Escoria

Fonte: a autora

Sob os aspectos de conversdao massica, eficiéncia energética e exergetica, 0s processos
de produgdo de metanol, de gas natural sintético e de hidrogénio sdo os mais eficientes. (Sues
et al., 2010). O gas de sintese obtido a partir da gaseificagdo da biomassa pode ser utilizado
para a sintese de produtos quimicos como o metanol, que pode ser utilizado diretamente
como combustivel limpo ou pode ser misturado com outros combustiveis convencionais.
Além disso, muitos produtos podem ser obtidos a partir dele, como o formaldeido, éter
butilico terciario metilico, acido acético ou gasolina. Para obter o metanol a partir do gas de
sintese, este precisa ser submetido a um processo de limpeza, no qual se remove o CO> ¢
demais impurezas. Uma das tecnologias utilizadas nesse processo de limpeza ¢ a absorcao
com MEA, eficaz, porém onerosa. A adsor¢cdo por oscilagdo de pressao (PSA) ¢ uma
tecnologia que reduz o consumo de energia e dispensa o uso de produtos quimicos toxicos e

corrosivos (Puig-Gamero et al., 2018).
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O processo de gaseificacao da biomassa tem se popularizado nos ultimos anos, sendo
objeto de pesquisa de diferentes grupos, com aplicacdes das mais variadas. Os estudos sao
experimentais e numéricos, com um elevado grau de inovacao. Yang et al., (2024) projetaram
e construiram uma planta de gaseificacdo para fornecer 30 t/h de vapor industrial para um
parque industrial de alimentos. Guerrero, Carmona-Martinez e Jarauta-Cordoba (2024),
conduziram testes experimentais de gaseificagao de pinheiro, fixando temperatura, relagdo
estequiométrica do ar e relagdo vapor/biomassa. As pesquisas apontam que a gaseificagdo
pode contribuir positivamente para a seguranca energética, além de ser coadjuvante na

reducdo de emissoes de gases poluentes na atmosfera.

3.3Tipos de gaseificadores

Os gaseificadores sdo os reatores nos quais a biomassa ¢ transformada em gas
combustivel através da adigdo de calor, devendo ter a capacidade de produzir um gés
combustivel limpo e de qualidade através de uma ampla gama de materiais. Os gaseificadores
diferem-se nos seguintes quesitos: a alimentacdo da biomassa no reator e a dire¢do do
movimento (ascendente ou descendente); tipo de atmosfera utilizada (oxigénio, ar ou vapor);

temperatura de operacgao e fornecimento de calor para o reator.

Existem trés tipos principais de gaseificadores: (1) gaseificador de leito fixo, (2)

gaseificador de leito fluidizado e de (3) leito arrastado.

Os gaseificadores de leito arrastado sdo apropriados para combustiveis de
granulometria fina, onerando o custo de tratamento da biomassa. Além disso, o processo
ocorre em alta temperatura, contribuindo para a produ¢do de um gas com maior teor de calor
sensivel, o que incorre na necessidade de implantacdo de equipamentos como caldeiras de

recuperacao e turbinas a vapor para aumentar a eficiéncia do sistema (Lora et al., 2012).

O gaseificador de leito fluidizado ndo possui zonas diferenciadas de reacdo. Os gases
se movimentam em alta velocidade, eliminando a necessidade de grelha para retencdo de
impurezas. Nele ocorre o fendmeno da fluidizacdo, quando o combustivel solido entra em
contato com o gas e assume o comportamento de um fluido. A intensa circulagdo e mistura
das particulas resulta em altas taxas de reagdo gés-solido e temperatura uniforme em todo o
leito. Os reatores de leito fluidizado podem ser classificados em leito borbulhante e leito

circulante, sendo empregados em aplica¢des de média e larga escala, respectivamente.
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Os gaseificadores de leito fixo sdo de projeto e operacdo simples, sendo

caracterizados pela separagdo em zonas distintas, onde ocorrem as reacdes caracteristicas do

processo. Neles, o gas resultante da gaseificagdo se movimenta em velocidade lenta e as

cinzas depositam-se em uma grelha na regido inferior gaseificador. Sdo subdivididos em

updraft (contracorrente) e downdraft (co-corrente).

Nos gaseificadores do tipo contracorrente, o material solido ¢ alimentado pelo topo e

o ar ¢ introduzido pela parte inferior do reator. O material s6lido ¢ convertido em géas

combustivel durante a trajetdria para a parte inferior do reator. A sequéncia de reagdes ocorre

durante essa trajetoria, iniciando no topo: secagem, pirdlise, redu¢do e combustdo. O desenho

esquematico de um reator ¢ apresentado na Figura 3.2.

Figura 3. 2 Gaseificador do tipo contracorrente (updraft)

[ Alimentagio
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Fonte: McKendry, 2002

O gaseificador de leito fixo tipo cocorrente (downdraft) caracteriza-se pelo

movimento descendente do combustivel e dos gases no reator. A biomassa ¢ alimentada na

parte superior do reator, enquanto o agente oxidante pode ser inserido tanto na parte superior

quanto no meio do reator, esquematizado na Figura 3.3.
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Figura 3. 3. Gaseificador do tipo cocorrente (downdraft)
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A principal vantagem desse tipo de reator ¢ a possibilidade de produzir um gas livre

de alcatrdes, adequado para uso em motores de combustdo interna.

3.4 Razao de equivaléncia (ER)

A razdo de equivaléncia (ER) ¢ a medida da quantidade de oxidante fornecida ao
processo, ou seja, ¢ a razao entre o oxigénio ou ar fornecido ao sistema, e a quantidade de
oxigénio ou ar necessaria para que ocorra a combustdo completa da biomassa. A razao ar-
combustivel € inferior a estequiométrica, ou seja, parte da biomassa ¢ aquecida até produzir
calor suficiente para sustentar os processos termodindmicos e produzir o gas de sintese

(Centeno et al., 2012).

A escolha da razdao de equivaléncia tem influéncia direta na qualidade do gés de
sintese produzido. Se for um valor elevado, hd uma diminuicdo na formacdo de gases
combustiveis com hidrogénio (H2), monodxido de carbono (CO) e metano (CH4), devido a
oxidacdo desses gases e formacdo de H>O e CO,, com consequente reducdo do poder
calorifico do gas produzido (Singh e Sekhar, 2016). A redugdo excessiva da razdo de
equivaléncia contribui para uma maior formacdo de hidrocarbonetos indesejaveis, como o

alcatrao.
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Estudos foram conduzidos com vistas a avaliar os valores da razdo de equivaléncia.
Centeno et al., (2012) obtiveram valores de poténcia mais altos quando utilizaram fatores

proximos a 0,25 no gaseificador cocorrente. Neste trabalho, foram utilizados valores de ER

entre 0,2 ¢ 0,45.

3.5 Modelagem do Gaseificador

A gaseificagdo de biomassa tem se destacado como uma tecnologia promissora de
conversao termoquimica, oferecendo solugdes energéticas sustentaveis ao converter residuos
agricolas e florestais em produtos uteis de gas de sintese, incluindo H2, CO e CHa. Diversos
modelos de equilibrio e estratégias de gaseificagdo foram desenvolvidos para aumentar a
eficiéncia e a confiabilidade dos processos de gaseificagdo, abordando desafios como a

previsdo da composic¢ao do gés, a formagdo de alcatrdo e a otimizag@o do processo.

Os modelos de equilibrio desempenham um papel crucial na previsdo da composi¢ao
e do desempenho dos sistemas de gaseificagdo. Jarungthammachote e Dutta (2007)
desenvolveram um modelo de equilibrio termodindmico para a gaseificagdo de residuos
solidos urbanos (RSU), incorporando corregdes as constantes de equilibrio para melhorar a
precisdo das previsdes. O modelo demonstrou o impacto do teor de umidade na composi¢ao
do gas e na eficiéncia do sistema, fornecendo insights para a otimizacdo de sistemas de

conversao de residuos em energia.

Melgar et al. (2007) introduziram um modelo combinado quimico e termodinadmico
para gaseificadores de biomassa de fluxo descendente, validado experimentalmente e
utilizado para avaliar os efeitos das relacdes combustivel/ar e do teor de umidade da
biomassa. De forma semelhante, Barman et al. (2012) integraram a formagao de alcatrdo em
um modelo de leito fixo de fluxo descendente, refinando as suposi¢cdes de equilibrio para
alinhar com dados experimentais e analisando variagdes nas relagdes ar-combustivel e no teor

de umidade.

A exploragdo de residuos agricolas para geracdo de energia tem ganhado relevancia,
como ilustrado por Azzone et al. (2012), que modelaram a gaseificagdo de residuos de
culturas agricolas. O estudo abordou desafios como a cinza de baixo ponto de fusdo e validou
a confiabilidade das tecnologias de gaseificagdo para subprodutos agricolas italianos. Aydin

et al. (2017) propuseram um modelo de equilibrio estequiométrico (SEM) para gaseificadores
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de fluxo descendente, incorporando fatores de corre¢do para as reagcdes de metanagdo e
deslocamento gés-agua. Essa abordagem melhorou a previsdao da composi¢do do gas de

sintese e do rendimento de alcatrao sob condi¢des operacionais variaveis.

Modelos nao-estequiométricos, como os apresentados por Gambarotta et al. (2018),
utilizam a minimizacdo da energia livre de Gibbs para prever os resultados da gaseificagao.
Esses modelos sdo particularmente eficazes em considerar espécies quimicas menores e
poluentes, possibilitando sua aplicacao em sistemas energéticos complexos. Avangos recentes
de Zhang et al. (2024) utilizaram o Aspen Plus para simular um gaseificador de fluxo
descendente com um moddulo integrado de reforma de H.. O estudo destacou a influéncia de
fatores como a razdo de equivaléncia, a pressdo de gaseificagdo e a temperatura de reforma na
eficiéncia da produgdao de H, alcangando até 99% de concentracdo de H> em condigdes

otimas.

A purificacdo do gas permanece essencial para as aplicagdes a jusante do gas de
sintese. Rey et al. (2024) revisaram tecnologias de purificagdo, comparando sistemas umidos
e secos e explorando inovagdes como gaseifica¢do integrada e em ciclo quimico. O estudo
também examinou avangos na captura de carbono, abordando a sustentabilidade ambiental na
utilizagdo do gas de sintese. Smith et al. (2024) revisaram formulagdes de equilibrio
estequiométrico (S) e ndo-estequiométrico (NS), resolvendo equivocos fundamentais na
literatura sobre gaseificacdo de biomassa. Ao alinhar as abordagens S e NS por meio de uma
estrutura unificada de minimizacdo da energia de Gibbs, o estudo facilitou praticas de
modelagem mais consistentes e incentivou o uso de ferramentas de equilibrio quimico de

codigo aberto.

Em conclusdo, os avancos nos modelos de equilibrio, na otimizagdo de processos €
nas tecnologias de purificacdo ressaltam a versatilidade e o potencial da gaseificacdo de
biomassa como uma solucdo energética sustentavel. Pesquisas futuras devem focar na
integracdo desses modelos com sistemas de controle em tempo real e na ampliacdo das

tecnologias para aplicacdes industriais mais amplas.

O processo de gaseificacdo ¢ influenciado por diversos pardmetros, como o fluxo de
alimentacdo da biomassa, a razdo de equivaléncia, o agente de gaseificacdo, a pressdo € a
temperatura do reator (Baruah e Baruah, 2014). Alteragdes nesses parametros impactam
significativamente a composicao do gas de sintese € o desempenho do gaseificador. Estudos

experimentais para identificar as condig¢des ideais sdo frequentemente caros e demorados,
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tornando a modelagem matematica uma ferramenta indispensavel. Ela permite compreender
os fendmenos envolvidos, prever o comportamento do sistema, otimizar o processo €

viabilizar o desenvolvimento de projetos inovadores (Puig-Arnavat et al., 2010).

Os modelos de equilibrio termodindmico sdao amplamente usados para prever a
composi¢ao do gas produzido, assumindo que os reagentes estdo em uma condicao de mistura
perfeita em um periodo infinito. Embora o equilibrio ideal raramente seja alcangado, esses
modelos fornecem uma estimativa da eficiéncia maxima em um sistema ideal. Para uma dada
reacdo, o equilibrio termodinadmico representa a maxima conversao possivel dos reagentes,
geralmente alcangada em altas temperaturas (>1500 K). Na abordagem estequiométrica,
utiliza-se as constantes de equilibrio de reagdes especificas, enquanto a abordagem nao-
estequiométrica se baseia na minimizacao da energia livre de Gibbs (Basu, 2010). Apesar de
sua simplicidade relativa, os modelos de equilibrio oferecem bons resultados, especialmente
para reatores cocorrente, que operam proximo das condigdes de equilibrio. Eles destacam os
limites termodinamicos do processo e as interacdes entre parametros operacionais € a

composi¢ao do gas.

Os modelos cinéticos, por sua vez, baseiam-se na cinética das reacdes de gaseificacao
e na hidrodinamica do reator, descrevendo os perfis de composi¢do e temperatura ao longo do
reator. Fatores como a taxa de reagdo, o tempo de residéncia e a hidrodindmica influenciam
diretamente a previsdo do rendimento e da composi¢do do gas (Baruah e Baruah, 2014).
Esses modelos oferecem uma visdo detalhada dos processos que ocorrem no interior do

reator.

As redes neurais artificiais (ANN) sdo ferramentas computacionais inspiradas no
funcionamento de sistemas de neurdnios biologicos. Elas aprendem e reconhecem padrdes
com base em experiéncias anteriores, sendo aplicadas a modelagem do processo de

gaseificacdo para prever comportamentos e otimizar o desempenho do sistema (Basu, 2013).

A dinamica de fluidos computacional (CFD) analisa o comportamento de fluidos por
meio de simulacdes numéricas, resolvendo equagdes de conservacdo de massa, energia €
momento. Esse método fornece informagdes detalhadas sobre a distribuicao de temperatura,
concentracdo e outros parametros no interior do reator, sendo aplicavel a gaseificadores de

leito fluidizado e leito fixo.

Os diferentes modelos de gaseificacdo oferecem perspectivas complementares para o

estudo e otimizagdo do processo. Enquanto os modelos de equilibrio fornecem estimativas de
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desempenho ideal, os modelos cinéticos, redes neurais ¢ CFD oferecem maior detalhamento e
flexibilidade na andlise de condi¢des reais de operagdo. A combinacao dessas abordagens ¢
fundamental para aprimorar a eficiéncia e a confiabilidade do processo, permitindo avangos

significativos na pesquisa e na aplicagdo industrial da gaseificacao.

Os simuladores de processo permitem a construgdo de modelos através de
fluxogramas, dividindo os sistemas em modulos que podem ser modelados individualmente.
O Aspen Plus, ferramenta amplamente difundida na induastria e no meio académico, usa uma
estrutura modular para representar o sistema por meio de um conjunto de componentes
disponiveis na biblioteca. Cada mddulo € resolvido separadamente para posteriormente serem

integrados e resolverem todo o sistema (Silva et al., 2019).

O AVEVA™ Process Simulation, utilizado neste trabalho é uma plataforma inovadora
de simulagdo industrial, que suporta o estado estacionario, o fluxo de fluidos e a modelagem
dindmica. Além de cobrir todo o ciclo de vida do processo (engenharia conceitual, engenharia
basica e engenharia detalhada) em um unico modelo de simulacdo, o software possibilita que
os usuarios desenvolvam bibliotecas de simulagdes para novos tipos de equipamentos e

Processos.

O software possui modelos que permitem selecionar bibliotecas com modelos

predefinidos: Process, Steam, Flare, Cooling Water e Renewables, mostrado na Figura 3.4.

Figura 3. 4. Tela de inicio do simulador de processos AVEVA™ Process Simulation

Create anew simulation [

Process w

Simulate chemical processes. Perform heat and material
balances and size pipes, valves, and other equipment in
Process mode. Check two phase piping systems in Fluid
Flow mode. Study compressor controls in Dynamics mode.

Libraries : Process, Controls, Fluids, Economics

Steam w

Simulate refinery and chemical plant steam distribution
system and other compressible flow netwarks. Perform
steam balances and size pipes, valves, and turbines in
Process mode, check flow distribution in Fluid Flow mode,
and validate controls for upset conditions such as a steam
turbine trip in Dynamics mode.

Libraries : SteamLib, Controls, Fluids, Economics

Flare AS

Simulate refinery and chemical plant flare collection piping
systems. Size relief valves and piping in Process mode.
Rate flare networks to calculate relief valve back pressures
in Fluid Flow mode.

Libraries : FlareLib, Fluids

Cooling Water RAd

Simulate typical refinery and chemical plant cooling water
networks and other incompressible flow networks. Size
pipes and pumps in Process mode. Perform network flow
distribution analysis in Fluid Flow mode

Libraries : CWLib, Fluids, Economics

Renewables pAs

Simulate renewable energy generation from wind and
solar farms and green hydrogen production from
electrolysis. Analyze wind and solar resource trends in
Dynamics mode.

Libraries : Renewables, Economics, Process, Contrals, Flu..

Fonte: a autora
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Para a construcdo do modelo, na opgao “Roles” seleciona-se a opcdo “Model
Writing”. O Roles consiste, de maneira geral, em apresentar ao usudrio as informagoes
condizentes com o tipo de simulagdo que deseja criar. Além do Model Writing, ha o
Simulation Building, o mais comumente utilizado, que permite ao usudrio o acesso aos

modelos e submodelos das bibliotecas do software.

Para a criacdo do bloco de gaseificacdo foi ativada a funcdo Model Writing (Figura
3.5), que possibilita o acesso a biblioteca de modelos, fluidos e portas. Ao criar um modelo, o
usudrio define as variaveis, os parametros, o modelo termodindmico, as conexdes e as
equagdes que representam matematicamente as relagdes existentes no processo. O AVEVA™
Process Simulation possui uma variedade de fluidos predefinidos e o usuario pode criar
fluidos personalizados, definindo as condi¢des padrao e as equacdes de estado que

representam suas propriedades.

Figura 3. 5. Opg¢des apresentadas no simulador de processos AVEVA™ Process Simulation

dit/View AVEVA™ Engineering Advanced Help
® P i @ From Theme
.ﬂ Custom - |:
|Model Wiitng ~ ~ | |No State -| [Bue -]

I Roles Camias ackground | |

Fonte: a autora

A estratégia utilizada pelo software para a resolugdo de simulagdes ¢ a orientada por
equacdes, que, ao contrario da sequencial modular, resolve de maneira simultanea todas as
equagoes e variaveis presentes na simulagdo. Nesse tipo de modelagem, cada bloco ¢ apenas
um modelo, ou seja, tem um conjunto de equacdes associadas a um conjunto de variaveis.
Todas as equagdes e variaveis dos blocos do fluxograma sio reunidos em um modelo, que ¢
resolvido utilizando um método especifico, que depende do estado (estacionario ou
dindmico). Essa técnica de simulagdo ¢ capaz de fornecer um ambiente de modelagem
genérico no qual o usudrio pode escrever as equagdes necessarias para descricdo do processo.
Uma das desvantagens desse método ¢ a ocorréncia de falhas na solucdo inicial, sendo
necessarias boas suposicdes iniciais. A Tabela 3.5 resume cada tipo de modelo e as principais

caracteristicas.
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Tabela 3. 5. Caracteristicas dos modelos aplicados a gaseificagdo

Modelo Caracteristicas Resultados Limitacoes
Método estequiométrico:
sistema de equagoes Assume-se estado
envolvendo balango de massa Composi¢do do de equilibrio.
Equilibrio |€ de energia. syngas, Temperatura
termodinamico |, , ~ . de gaseificacao no .
Método ndo-estequiométrico: £ fao 1o Considera-se
C . estado de equilibrio. s
minimizagao da energia livre sistema
de Gibbs adimensional.
) ~ . ~ | Ao admitir a
Considera-se as reacoes da Perfil da composicao |, . A
cinética da reacdo e as reagdes | do syngas dentro do hidrodinamica
Cinético ¢ ¢ yng simplificada do

de conservacao de massa,
momento e energia.

gaseificador em
funcao do tempo.

reator, limita-se a
geometria.

Redes Neurais

Resolugao de uma regressao
matematica para correlacionar
parametros de entrada e saida
de dados experimentais,

Composig¢ao do
syngas € outros
parametros de saida
medidos em testes

Requer uma
quantidade
consistente de

Artificiais L . ! .
tornando desnecessario experimentais que dados
conhecer o fendmeno do foram usados para experimentais.
sistema. testar o modelo.
Perfis de temperatura,
< . ressdo, velocidade e | Requer um
e A . Resolucdo de um sistema de p T q .
Dindmica ~ ~ concentracdo dentro | software dedicado e
. equagoes de conservacao de : .
Computacional . do gaseificador em grande capacidade
massa, momento, energia A .
estado estaciondrio ou | computacional.
transiente.
Dependendo do
conjunto de equacdes
o Requer um
. Pode ser uma abordagem utilizado, pode ser ,
Simuladores . .. software especifico
sequencial modular ou similar ao modelo de
de Processos . ~ o (Aspen, por
orientado a equagoes. equilibrio
exemplo).

termodinamico ou
cinético.

Fonte: Silva et al., 2019

3.6 Producao de metanol

O metanol ¢ um composto quimico versatil e essencial, utilizado na produgdo de
formaldeido, acido acético, plasticos, adesivos e solventes, além de ser aplicado como
combustivel limpo para veiculos e componente de biodiesel. Ele também desempenha um

papel central nos processos de conversao de metanol em olefinas (MTO), atendendo a
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crescente demanda global por plasticos. Tradicionalmente, o metanol ¢ produzido por
reforma de gas natural, que converte metano em gas de sintese, posteriormente transformado
em metanol. Apesar da eficiéncia desse método, ele depende fortemente de combustiveis
fosseis e gera grandes quantidades de CO:, o que incentiva a busca por métodos de producao

sustentaveis.

A reforma a vapor de metano (Steam Methane Reforming - SMR) continua sendo um
método predominante para a producdo de hidrogénio, intermediario-chave na sintese de
metanol. Esse processo ¢ frequentemente aprimorado com reatores de troca gas-agua (Water
Gas Shift - WGS), que convertem monoxido de carbono em didxido de carbono, aumentando
o rendimento de hidrogénio. No entanto, a eficiéncia e estabilidade do SMR enfrentam
desafios relacionados a catalisadores tradicionais, como baixa tolerancia a contaminantes,
sinterizagdo e formagdo de coque. Para resolver esses problemas, pesquisadores investigaram
metais nobres, como ruténio, rodio, iridio e platina, devido a sua alta atividade catalitica
(Lulianelli et al., 2016). Apesar dos resultados promissores, o alto custo desses metais limita
sua aplicagdo em larga escala. Industrialmente, o niquel continua sendo o catalisador
preferido devido ao seu baixo custo, com melhorias significativas alcancadas por meio de
materiais de suporte, como aluminato de magnésio e aluminato de zinco, que aumentam a
resisténcia a sinterizacdo e a deposicdo de carbono. Avancos recentes em catalisadores

bimetalicos também tém mostrado potencial para melhorar a seletividade ao hidrogénio e

reduzir a formagao de coque, embora apresentem maior complexidade de preparacao.

Os avancos recentes tém se concentrado em melhorar o design de reatores e a
eficiéncia dos processos. Inovagdes tecnoldgicas incluem métodos para mitigar a desativagdo
de catalisadores, um desafio significativo na producdo de metanol. Rezaiea et al. (2005)
desenvolveram modelos dinamicos simplificados para reatores de metanol do tipo Lurgi,
equilibrando precisdo e eficiéncia computacional, o que facilita estratégias de otimizacao e
controle. Parvasi et al. (2009) introduziram um reator de membrana com loop permeavel ao
hidrogénio, melhorando o rendimento de metanol ao mitigar a desativagdo de catalisadores

por meio de otimizacdo dindmica de temperatura.

Outro desenvolvimento relevante ¢ o método de tri-reforma, que combina reforma a
vapor, reforma seca e oxidacdo parcial do metano. Estudos demonstraram beneficios como
maior conversdo de metano e reducdo de pontos quentes no reator (Aboosadi et al., 2011;

Rahimpour et al.,, 2012). Zhang et al. (2013) otimizaram o tri-reforma para gases de
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combustdo ricos em CO:, integrando a sintese de metanol e recupera¢do de calor para

maximizar os beneficios econ0micos e ambientais.

No Brasil, o consumo de metanol aumentou significativamente nos ultimos anos,
impulsionado pelo crescimento da industria quimica e pelo uso crescente em aplicagdes
energéticas, especialmente na producdo de biodiesel. O metanol também ¢ essencial na
fabricacdo de produtos quimicos como formaldeido e 4cido acético, refor¢cando sua
importancia no setor industrial brasileiro. No entanto, a capacidade de producao nacional de
metanol permanece limitada, resultando em uma dependéncia substancial de importagdes de
grandes produtores, como os Estados Unidos e Trinidad & Tobago. Essa dependéncia destaca
a necessidade urgente de investimentos em infraestrutura de producdo doméstica para
garantir o suprimento, reduzir a dependéncia externa e apoiar as metas brasileiras de energia

renovavel.

Ao abordar lacunas existentes, como a integracdo de fontes renovaveis e o
desenvolvimento de catalisadores robustos, a pesquisa futura pode consolidar o metanol
como peca central na transi¢do para sistemas de energia sustentdveis, promovendo a
descarbonizacdo das industrias de energia e quimica enquanto atende a crescente demanda

global.
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CAPITULO 4

4 MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo sdo descritos os materiais e métodos utilizados para o desenvolvimento
do modelo matematico da gaseificacdo, para a constru¢do do bloco reacional no simulador e
para o desenvolvimento da planta produtora de metanol. As etapas estdo resumidas na Figura

4.1. O bloco referente a construgdo da planta de produ¢ao de metanol sera detalhado no

Capitulo 6.

Figura 4. 1. Etapas realizadas no trabalho

Defini¢do de
parametros e
variaveis do modelo

Escolha do modelo
matematico

Construgdo do
modelo 1: 2 rea¢des
de equilibrio (Shift

e Reforma do

Metano)

Constru¢do do modelo 2:
2 reagoes de equilibrio
(Shift e Formagéo do
Metano)

Construc¢ido do modelo 3:
estimativa da produgido
de metano por meio de

relacdes empiricas.

Validagdo dos dados

Construgdo da planta de
metanol
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As biomassas sao caracterizadas pelas analises imediata e elementar. A Tabela 4.1

apresenta os dados da analise imediata e elementar das biomassas utilizadas para

validagdo dos resultados. Ressalta-se que o motivo da escolha dessas biomassas ¢ a

disponibilidade de dados experimentais na literatura.

Tabela 4. 1. Anélises imediata e elementar das biomassas utilizadas

Madeira de | Cavaco de Cavaco de Pelets de p6 | Seringueira
Biomassa
lei madeira Madeira de serra
Analise Elementar
C 51,2 46,5 45,6 48,91 50,6
H 5,71 5,8 5,9 5,8 6,5
(0 44,63 43,5 48,4 45,11 42
N 0,08 0,2 0,0238 0,18 0,2
S 0,005 0,1 0,0762 0 0
Analise Imediata
Material
80,1
volatil 71,18 60,9 77,5 72,97
Carbono
19,2
fixo 15,63 14,3 12,3 15,63
Cinzas 1,19 3,9 1,5 1,9 0,7
Umidade 12 21,7 8,8 9,5 -
Jayah
Olgun, Y
Wei et al. Son, Kim e Simone et al. et al.,
Referéncia Ozdogan e
(2011) Lee (2011) (2012) (2003)
Yinesor (2011)

Como ja mencionado, o simulador de processos AVEVA™ Process Simulation foi a

ferramenta computacional utilizada para a modelagem do bloco reacional € o projeto

conceitual do fluxograma para a produ¢ao de metanol.

Neste trabalho, um modelo baseado em equilibrio termodindmico estequiométrico foi

selecionado para representar um gaseificador de leito fixo do tipo cocorrente, de maneira a

prever o comportamento do processo de conversdo da biomassa em gas de sintese. Algumas
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consideragdes foram feitas com vistas a simplificacio do modelo (Samadi, Ghobadian e

Nosrati, 2010)

10.

11.

Processo ¢ estacionario;

A biomassa ¢ composta por carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e enxofre;

O tempo de residéncia da biomassa dentro do reator € alto o suficiente para alcancar o
equilibrio termodinamico;

Pressdo constante no gaseificador e fornecida pelo usudrio;

O comportamento dos gases formados no gaseificador sao preditos pela equagao de
estado de Peng — Robinson, disponivel no simulador;

O gas de sintese produzido é composto somente por Ho, CO2, CO, CHas, H20, N2 ¢
H2S

O sistema ¢ adimensional (ndo sdo consideradas as dimensdes do reator);

Somente sdo consideradas no céalculo das constantes de equilibrio as reagdes que

ocorrem na zona de reducao;

O enxofre presente na biomassa ¢ totalmente convertido em acido sulfidrico;
As cinzas ¢ o nitrogénio sdo considerados inertes.

Uma fracdo do carbono pode ndo ser convertido no processo de gaseificacao.

Além disso, desconsidera-se a formagdo de alcatrdao na modelagem de gaseificadores

de leito concorrente, tendo em vista que o teor produzido ¢ desprezivel.

A equagdo geral da combustdo incompleta da biomassa pode ser representada por:

C.H,0,N,S; + wH,0 + B(0,+ 6N,) » n.C + ngp,C0, + n;pCO + ny,H, +

Os indices ¢, h, o, n e s sdo, respectivamente, os teores de carbono, hidrogénio,

oxigénio, nitrogénio e enxofre presentes na biomassa, obtidos através da andlise elementar.

Frequentemente, ¢ = 1. Além disso, w ¢ a quantidade de umidade contida na biomassa,

fornecido pela andlise imediata e f ¢ a quantidade de ar fornecido. As incognitas n., ncpo,

Nco» NH2s MH205 NcHa» Nvz € Ng,s S30 as quantidades, em kmol, de cada componente do

produto da gaseificagdo. O indice n, representa o carbono ndo reagido. Os indices 4, o, n e s
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sdo calculados com base nos valores fornecidos na analise elementar, de acordo com as

Equagoes (4.2 - 4.6).

%C

€= i (4.2)
h = e 4.3)
0 = M/];O (4.4)
n = M/AfN (4.5)
S = (4.6)

Os valores de MM correspondem as respectivas massas moleculares dos elementos.
Para simplificacao dos calculos, os coeficientes 4, o, n e s foram normalizados em fung¢do da
quantidade de carbono, considerando o valor do coeficiente ¢ igual a 1, resultando nas

Equagdes (4.7 — 4.10).

%H MMc kmol de H
h = —— x =28 (4.7)

MMy %C kmoldeC

%0 MMc kmol de O
0 = —x (4.8)

MMgo %C kmoldeC

%N MMc kmol de N
n=—x (4.9)

MMy %C kmoldeC

%S MMc k ldeS
s = RS MMckmol de (4.10)

MMg %C kmoldeC

Os valores dos percentuais de Carbono, Hidrogénio, Oxigénio, Nitrogénio e Enxofre
sdo obtidos pela andlise elementar. A Tabela 4.2 apresenta, como exemplo, a analise

elementar obtida da literatura para a madeira de seringueira (Jayah et al.,2003).

Tabela 4. 2. Analise elementar e dados da biomassa (madeira de seringueira)

Elemento Analise elementar Massa Molecular kmol/kmol de
Quimico (%) (kg/kmol) C
50,6 12,001 1,0000
Carbono
6,5 1,008 1,5295
Hidrogénio
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42,0 15,99 0,6226

Oxigénio
0,2 14,01 0,0034
Nitrogénio
0 32,06 0,0000
Enxofre

Fonte: Jayah et al., 2003

O valor de w ¢ calculado pela Equacdo (4.11).

__ (%Umidade)*(MMbiomassa)
" (100 — %Umidade)*(MMH20)

kmol H20 /kmol biomassa 4.11)

O parametro B, definido pela equacdo 4.12, depende da razdo de equivaléncia (ER)

adotada:

ER = Breal

= Besteq (4.12)

onde, freal corresponde a razdo ar-combustivel alimentada ao processo, enquanto festeq € a
razdo ar-combustivel necessaria para a combustdo completa da biomassa. A combustio

completa da biomassa ¢ dada pela Equacao (4.13).
h n
CHpONySs + Pesteq(0z + SN2) = €O, + (3) Hy0 + (5) Ny + sH,S (4.13)

Pelo balanceamento da Equa¢do (13) obtém-se a quantidade em kmols de oxigénio

estequiométrica, de acordo com a Equagao (4.14).

o

h
ﬁesteq =1+ 2 2 (4.14)

Substituindo a Equacdo (4.14) na Equacao (4.13) chega-se na Equagao (4.15), para se
obter freal, que corresponde a quantidade de ar alimentada ao processo, tendo como base a

razao de equivaléncia.

Breai = ER * .Besteq (4.15)

Balangos molares elementares podem ser obtidos da Equacdo geral (4.1) para a

obtengdo de n¢, Nco,, Ncos New,> MH,> NH,05 NH,s © M, -

Balango de C:

Ne + nCOZ + Nco + nCH4 =C (416)
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Balanco de H:

ZnHZ + ZnHZO + 4‘nCH4 + ZnHZS = h + 2W (417)

Balango de O:

2nCO2 + nCO + nHZO =o0o+w+ ZB (418)

Balanco de N:

2ny, = 286 (4.19)

Balanco de S:

Ny,s =S (4.20)

Balanco de Cinzas (4sh):

n _ WpryBiomass (%Ash/100)
Ash MM 451,

4.21)

onde, Wprygiomass € @ massa seca da biomassa, %A4sh € a quantidade de cinzas indicada pela

analise imediata e MM, obtida diretamente do banco de dados do APS.

O sistema € composto por nove incognitas: n¢, Neo,, Neos New, > MHy> MHy05 NH,S> TN, »
Nnyen que estabelecem a composicdo do gas de sintese formado e os solidos formados. Os
balangos elementares fornecem apenas seis equacdes, resultando em trés graus de liberdade.
No entanto, além das quantidades dos componentes formadas, ainda hd a temperatura de
gaseificacdo, 7, adicionando mais uma varidvel desconhecida e totalizando dez varidveis e
seis equagoes. Para o calculo da quantidade de carbono nao convertida, € possivel estabelecer
um parametro denominado eficiéncia de conversdo de carbono (0 < n¢¢ < 1), que representa
a quantidade de carbono convertida, ou gaseificada. A quantidade ndo convertida representa a
quantidade de char (contetido carbonoso) formada que deixa o gaseificador junto com as
cinzas pelo fundo do gaseificador. A partir do 1. a quantidade de carbono ndo convertida ¢

calculada pela Equagao (4.22).

ne =1 - nee (4.22)

47



A eficiéncia de conversao de carbono pode ser determinada experimentalmente. No
entanto, nem todos os trabalhos reportam a quantidade de carbono nao convertida. No
presente trabalho, 1. ¢ ajustado por um algoritmo de otimizacdo disponivel no APS para
fazer com que a composicdo do gis de sintese estimada pelo modelo se aproxime dos
resultados experimentais. Portanto, 1. ¢ considerado um parametro de ajuste. Isto ¢
razoavel, visto que n.c depende de varios fatores tais como a razdo de equivaléncia e a

temperatura de gaseificacao.

A adicdo da Equagdo (4.22) reduz um grau de liberdade. A temperatura de
gaseificagdo ¢ obtida pelo balanco de energia. Para fechar os graus de liberdade em um
modelo termodindmico estequiométrico, duas reagdes de equilibrio devem ser ainda

fornecidas.

A constante de equilibrio, estabelecida em termos de pressdes parciais, em fungdo da
energia livre de Gibbs de formagdo no estado padrao e da quantidade em kmols das espécies

quimicas envolvidas ¢ dada pela Equacgao (4.23).

Kp = exp [~ 2] = (TTIy n?) (TTLa ;™). (=)™ (4.23)

T Ntotal

onde p designa produtos e r designa reagentes, P ¢ a pressdo total do sistema € Nyopq =

Nco, + Neo + Nep, + Ny, + Np,o + Np,s + Ny, AG? e Av sdo calculados pelas Equacdes

(4.24) e (4.25).
AGE = (B, vid0)p — (EfL1v;07), (4.24)
Av = (ZiLv)p — (ZfL1y)) (4.25)

Alguns simuladores, como o Aspen e o UnisiSim) calculam, automaticamente, a
constante de equilibrio através das Equagdes (4.23) e (4.24) utilizando o banco de dados. A
temperatura pode ser estabelecida pelo usuario, ou a temperatura adiabatica pode ser
calculada simultaneamente com a resolu¢do das Equagdes (4.23) e (4.24). O calculo
dependerd da forma que o usuario configura a simula¢do. Nestes simuladores, ¢ possivel
ainda apresentar a constante de equilibrio em funcao da temperatura seguindo a forma geral

da Equacao (4.26).
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In(Keq) = A+ 2+ C.In(T) + D.T + E.T? + F.T3 + G.T* + H.T® (4.26)

onde 4 a H sao constantes obtidas por regressao linear de dados experimentais ou calculados
por (4.23) e (4.24) na equagdo (4.26). Especificamente, o APS ndo possui a habilidade de
determinar a constante de equilibrio diretamente a partir da energia livre de Gibbs padrio.
Portanto, utilizou-se o simulador de processos UniSim Design® (HoneyWell) para obter a
Equagdao (4.26) para algumas das reacdes de equilibrio consideradas nos modelos

estequiométricos propostos.

As seguintes reagdes de equilibrio foram consideradas neste trabalho, nao
simultaneamente. Diferentes pares foram considerados para formar diferentes modelos, como

sera detalhado mais adiante.

Reacdo 1 - Water-Gas Shift (WGS): H,0 + CO & CO, + H,

K, = —C02"Hz (4.27)

NcoNH,0

4908,86815099516

In(K;) = —5,12835694834972 + + 3,295495414334 x 1076, In(T) +

5,90547976321800 x 10~*.T (4.28)

Reacdo 2: Reforma do Metano: H,O0 + CH, — 3H, + CO

K, = nconizz ( P )2 (4.29)

NCcH4LMH,0 \Mtotal

—22920,5791953506

In(K,) = —20,5522425185814 + -

+ 7,19462166204437.1n(T) +

(—2,94941937192045 x 1073).T (4.30)

Novamente, as Equacdes (4.28) e (4.30) foram obtidas do simulador de processos
UniSim Design® com todas as casas decimais apresentadas para o calculo mais preciso da
constante de equilibrio em funcdo da temperatura de gaseificacdo. Os dados da terceira e

ultima reacao considerada foram extraidos de Zainal et al. (2001).

Reacdo 3: Reacdo de Metanacdo: C + 2H, - CH,
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1n(1(3)="CH4( i )_1 (4.31)

2
ny, \NtotPo

7082,842

0,007467 2,167x107° 0,702X1073
T T — T? 4 =

2 6 272

In(Ks) = 32,541 +

—6,567.In(T) +

(4.32)

De modo geral, os calculos de modelos de equilibrio tendem a subestimar o contetido
de CHa e a superestimar o conteudo de H:, afetando a precisdo do modelo. Por isso, em
alguns casos, o conteido de CH4 ¢ ajustado para um valor constante ou o modelo ¢
modificado. No trabalho de Mendiburu, Carvalho Jr e Coronado (2014) a quantidade de
metano produzida ¢ determinada através de equacdes empiricas e foram também testadas no
presente trabalho. A determinagdo da quantidade de metano ¢ calcula pela Equacao (4.33).

h n
PCH4 nc+ E+ NnH,0t E+ Bé— NH,0

100 PcH,
50

Nep, =

(4.33)

1+
em que a pressao parcial de metano ¢ determinada pela Equagao (4.34).

Pcy, = 6,6799 + 8,6328X; — 7,4106X, — 3,1582X; + 1,5183X, X, — 8,9410X, X5 + 5,5317X,X;
(4.34)

onde X;representa a razdo entre hidrogénio e a umidade presente na biomassa (Equagdo
4.35), X, ¢ a razdo de equivaléncia normalizada (Equacdo 4.36) e X3 ¢ a temperatura de

gaseificagdo normalizada (Equacdo 4.37).

%= () @33)
X, = (%) (4.36)
X; = (5 (4.37)

Note que, ao determinar ngy, pelas relagdes empiricas, um grau de liberdade €
consumido do sistema. Portanto, restando apenas mais um grau de liberdade, que deve ser
utilizado pela adogdo de apenas uma reagdo de equilibrio em combinagao com as Equacdes
(4.33-4.37). Deve-se ressaltar ainda que, uma vez que a quantidade de metano ¢ estimada

pelas relagdes empiricas, a estimativa da produgdo de hidrogénio sera afetada.

Além deste procedimento de correcdo do desvio do equilibrio, pesquisadores tem

proposto outras aproximagdes na literatura para melhorar a previsao da quantidade de metano
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e hidrogénio produzidos. Uma outra aproximagdo, identificada no trabalho de
Jarungthammachote e Dutta (2006), propde multiplicar por 11,28 a constante de equilibrio da
Reagdo de Metanagdo, e por 0,91 a reacdo WGS. No entanto, hd de se argumentar que um
desvio por um fator de 11,28 ¢é demasiadamente elevado. Embora, testes iniciais de célculos
tenham produzido bons resultados com esta aproximacao, ¢ dificil justificar, de uma forma

plausivel, a utilizagdo desta aproximagao e, portanto, ela foi descartada do presente trabalho.

O balango de energia ¢ estabelecido de tal forma que a entalpia total dos insumos
(entrada) ¢ igual a entalpia total dos produtos (saida) do gaseificador, acrescido de uma
quantidade de calor, de acordo com a Equacdo (38). Note que se Q > 0, calor ¢ removido do
gaseificador, se Q < 0, calor ¢ adicionado ao gaseificador e se @ = 0 o processo ¢ adiabatico
(forma de operacdo convencional). Os insumos envolvem ar como agente gaseificador e
biomassa. Como a biomassa ¢ sempre alimentada nas condi¢des padrdes de temperatura e
pressdo, sua entalpia de entrada ¢ igual sua entalpia de formacdo. J& a entalpia do ar
alimentado ¢ calculada diretamente pelo APS como uma corrente de processo e usando o
modelo termodinamico adotado, ou seja, Peng-Robinson. Assim sendo, ¢ possivel alterar a
temperatura e pressdo do ar alimentado, e desta forma, a entalpia ¢ atualizada
automaticamente pelo simulador. Alterando a composi¢cdo da corrente de ar, também ¢
possivel acrescentar vapor como agente gaseificador e a entalpia de entrada também ¢

atualizada.

Dada a temperatura de gaseificacdo, a entalpia dos produtos também ¢ determinada
internamente pelo modelo termodinamico do APS. As equagdes de balanco apresentadas até
este ponto do texto sdo adicionadas ao bloco criado no APS que representa o gaseificador. As
variaveis n¢, Nco,> Ncos New,> NHy> MH,05 MH,s» TN,» Mash, @S quais estdo relacionadas as
composigoes através da Equacdo (39), sdo conectadas com o modelo termodindmico através
de um recurso disponivel dentro do bloco. A Figura 4.2 ilustra a conexdo de algumas
variaveis. Note que nas ultimas linhas de conexdes da figura, as variaveis do bloco pressao
(P), temperatura (7) e composi¢ao (z) sdo passadas para as respectivas variaveis do modelo
termodinadmico (State.T, State.P, State.z). Em contrapartida, a entalpia do gas formado ¢
retornada do modelo termodinamico para (State.H) para a variavel entalpia do bloco (H), que

corresponde a entalpia dos produtos utilizada na Equagao (4.38).

H,= H,+ Q (4.38)
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z; = Vi€ {C, CO, CO, Hy H,0, H,S, N, Ash} (4.39)

Ntotal

Note que a entalpia dos produtos inclui as cinzas e o carbono ndo convertido, ja que

estes componentes absorvem parte da energia gerada no gaseificador.

A entalpia de formagdo da biomassa ¢ calculada tendo como base seu PCI (Basu,
2010), o qual pode ser determinado a partir do Poder Calorifico Superior (PCS), da
quantidade de hidrogénio presente na biomassa ¢ da quantidade de umidade, de acordo com a

Equagdo (4.40).

PCly;, = PCS — hg [(9%_1‘1) + % Umidade

100 100 ] k/kg (4.40)

onde, h, € o calor latente do vapor e equivale a 2420 kJ/kg, segundo a banco de dados do

APS. %Umidade ¢ obtido através da analise imediata. O PCS ¢ obtido a partir da Equagao
(4.41), expresso em kJ/kg.

Figura 4. 2. Conexdes entre varidveis do bloco e variaveis externas ao bloco

{ v | Connections

Condition MName Status Type From To

Pro FT1 ® Pamameter FT State.FiuidType
Pro FT2 ® Parameter StateFluidType Outl.FiuidType
Pro FT3 ® Parameter State.FluidType Out2. FluidType
Pro Zin @® Varable Inz z1

Pro Fin @® \Variable InF F

Pra Hin @® Varable InH H1

Pro Zrin @ \Variable =z Im.zr

Pro Hrin ® Varable HI In.Hr

Pra PGas ® Varable P State.P

Pra TGas @® Varable T State.T

Pro ZGas @® \Varable =z Statez

Pra HState ® Variable  StateH H

PCSpi = 349,1%C + 1178,3%H + 100,5%S — 103,4%0 — 15,1%N — 21,1%Ash (4.41)

Dessa maneira, a entalpia de formagao da biomassa ¢ determinada a partir da reacao

de combustao total da biomassa, Equacao (4.42).

_PCIbio = Zprodutos hf - Zreagentes hf (4~42)
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Em que, hy corresponde a entalpia de formagdo dos produtos e dos reagentes da reagdo de

combustdo completa da biomassa. Assim, a entalpia de formag¢ao da biomassa ¢ calculada

pela Equagao (4.43).

= = h— = n 79 =
hgiomassa = PCIbioMMbio + [h}),COZ + Eh}),HZOV + Shje,HZS + (E + Z.Besteq) h]?,NZ] -
Bestea (Afoz + = Bz ) k] /lemol (4.43)

A partir da determinagdo da composi¢do quimica do gés, em mols, é possivel calcular

o seu PCI, dado pela Equagdo (4.44) (Lora e Nogueira, 2003), obtido em MJ/kg.

PClyqs = 0,126xVeo + 0,358xVcy, + 0,108xVy, (4.44)

onde, Voo € a composigdo volumétrica do mondxido de carbono, Viy, € a composigdo

volumétrica do metano e Vy, € a composi¢do volumétrica do hidrogénio.
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CAPITULO 5

5 RESULTADOS E DISCUSSAO DA GASEIFICACAO

Neste capitulo serdo apresentadas as etapas envolvidas na construcao do bloco
reacional de gaseificacio implementado no software AVEVA™ Process Simulation. Os

resultados obtidos serdo discutidos e comparados com dados da literatura.

5.1 Construcio dos modelos de gaseificaciao

Na plataforma de simulacio AVEVA™ Process Simulation foi criado um bloco
contendo todas as equacdes enumeradas no Capitulo 4 que descrevem o processo de
gaseificagdo. Além disso, foi necessario conectar algumas variaveis do bloco com variaveis e
parametros externos ao bloco. Estas conexdes incluem transferéncia de valores de variaveis
para o modelo termodinamico e importagao de variaveis € parametros de outros componentes
do simulador identificados como Fluids, por exemplo. Apesar de haver variaveis calculadas
fora do bloco, por causa da aproximagao orientada a equagdo do APS, todas as variaveis sdo

determinadas simultaneamente, sem a necessidade da concepcao de processos iterativos.

A Figura 5.1 ilustra a tela inicial de criagdo de um novo bloco no APS. Trés diferentes
modelos de gaseificagdo foram concebidos que resultam da adocao de diferentes formas de
fechar os graus de liberdade do sistema de equacdes e variaveis. Os modelos foram
denominados como Modelo 1, Modelo 2 e Modelo 3 As equagdes adotadas que diferenciam
cada modelo sdo apresentadas Quadro 1. As imagens apresentadas no quadro incluem, além
dos blocos que representam os gaseificadores (M1, M2 e M3), a corrente de alimentagao e as
correntes de saida gasosa (topo do gaseificador) e soélida contendo cinzas e carbono nao
convertido (fundo do gaseificador). Os objetos ficticios identificados como CS1, CS2 e CS3
sdo “Component Splitters” utilizados para a separagdo especifica da dgua e obtencdo da
corrente do gas de sintese em base seca, apenas para fins de validagao dos resultados gerados

pelos modelos com dados extraidos da literatura.
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Figura 5. 1. Construcdo do bloco reacional no AVEVA™ Process Simulation

V¥ General

Name Prefix

Model Type Gasifier o[ |

Start

L]

Model Description [n_S02 [SO] 2

C_cH_h O_o N_n S_s+wH_2 O+vH_2 O_vapor+ B(O_2+ 6N_2 —n_C02 [COJ] _2+ n_CO CO+ n_H2 H_2+ n_H20 H_2 O+ n_CH4 [CH] _(4)+n_N2N_2+ 4

v

Library Mestrado - Final
D Hide in Model Library based on Role
Use as Connection Model

Use as a Replaceable Model
v} Parameters
> Conditions
Variables
Models
Ports
Connections
Equations
Externals
Messages
Groups
Icons

VVVVVVVVY

Quadro 1. Consideragdes feitas na modelagem do bloco reacional

Fonte: a autora

Bloco do gaseificador e

suas conexoes

Consideracoes

Modelo 1
airt T s4>|:> Reagdes de equilibrio consideradas:
DrySynGas1
o Water Gas Shift: CO + H,0 — CO, + H,
\[ Nco,NH,
K1 =
,:> NcoNu,0
toon em que K; ¢ calculado por (28)
s3
solid M1 Reforma do Metano:CH, + H,0 — CO + 3H,
3 2
_ NcoNy, ( P )
2 NcH,MH,0 \Ntotal
em que K, ¢ calculado por (30)
Modelo 2
— q & 515'[:> Reagdes de equilibrio consideradas:
Air2 DrySynGas2 .
Water Gas Shift: CO + H,0 - CO, + H,
Cg2 K1 — nCOZnHz
NcoNu,0
<:]‘ >[:> em que K; ¢ calculado por (28)
58
Solid2 M2 H202

Reagdo de Metanacgdo: C + 2H, — CH,

Ncy P -1
In(K,) = ( )
° nﬁz NeorPo

em que Kj ¢ calculado por (32)
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Modelo 3:

vy S Determinagdo de ncy, pelas Equagdes (33-37) combinada com a

DrySynGas3

Reacdo de equilibrio Water Gas Shift: CO + H,0 — C0O, + H,

Nco,Nu.
Kl — 2 2

STQ_’:> nCOnHZO

o3 em que K; ¢ calculado por (28)

Para a construgdo de um bloco novo no APS, os seguintes passos devem ser seguidos.

Inicialmente, define-se o fluido que ¢ produzido na gaseificagdo, como mostra a Figura 5.2.

Figura 5. 2. Criagdo de um novo fluido no simulador

Create New Model
Create New Port
Create New Fluid
Create New Curve
Paste

Create New Fluid From PPDX

Fonte: a autora
O fluido é composto por Carbon, CO,, CO, H,, H,0, CH,, N,, H,S e Ash. E
necessario definir o modelo termodinamico para o fluido e, dentre os disponiveis, foi definido

Peng-Robinson para este trabalho, como mostrado na Figura 5.3.

Figura 5. 3. Defini¢do das propriedades termodinamicas do fluido

Vv Methods

Binary Interaction Banks System:SIMSCI
Alpha Selection [Deautt - Acentric Factor Formulation ~ |
Alphz Data Banks System:SIMSCI
[] Include Fugacity Coefficient Variables in Fluid State

["1 Include non-equilibrium solid components

Apply high pressure VLE adjustments Default - Off h

Vapor Enthalpy Default - System -

Liquid Enthalpy Default - System ~

Liquid Density Default - AP

Pure Component Property Override Data Bank @

[[] Report Thermodynamic Calculation Warnings

Fonte: a autora

Apos a definicdo do fluido, cria-se o bloco novo que representard o gaseificador
(Create New Model), no qual € necessario definir os pardmetros, as variaveis e as equacdes. E
possivel estabelecer conexdes entre as varidveis e pardmetros, mudar o icone do bloco,

adicionar entradas e saidas (Ports), além de configurar modelos termodinamicos para o bloco.
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A Figura 5.4 ilustra os parametros criados dentro do bloco do gaseificador. O
parametro definido como FT (FluidType) permite associar o fluido previamente construido
que contém todas as moléculas presentes no gaseificador. O segundo fluido, chamado
UAelem, contém os elementos Carbono, Hidrogénio, Nitrogénio, Oxigénio e Enxofre ¢ ¢
usado para acessar suas massas molares do banco de dados do simulador. A entalpia de

vaporizagdo da dgua também foi definida como um parametro.

Figura 5. 4. Defini¢ao dos parametros do bloco reacional

% Parameters

MName Status Type Units * % 'I Default C
Water_"."ap| @  Mass Enthalpy = k/kg 57 1T 227567

FT | ®  Fluid Type - T 1T Models.UAFuel -
UAelem | ®  Fluid Type - “ﬂ"' ﬂ‘ Models.UAElements -

Fonte: a autora

Em seguida, foram definidas as variaveis envolvidas no processo, como ilustrado na

Figura 5.5. Importante mencionar que o simbolo ® indica que o usudrio deve confirmar a

entrada e o simbolo N indica um valor especificado pelo usuario com a simulacdo em

estado estacionario.

Figura 5. 5. Defini¢do de variaveis do bloco que representa o gaseificador - Modelo 1

v Variables
Condition Name Status Type s % @ I & T & & @& (O Default Dim Min Max Group
Pro Ihydrogen ® Dimensionless ¥ pId T ®@0O0-0-0 -1 0 100 Biomass
Pra loxygen ®  Dimensionless I & Tt ®0O0-0-0 -1 0 100 Biomass
Pro Initrogen ®  Dimensionless ~ b1 T @0-~-0 -0 -1 Q 100 Biomass
Pro IsuHfur ®  Dimensionless ~ N T @0--0-0 -1 0 100 Biomass
Pro C_ElemAnalys ® Real W @ X @& T ) ~ 0 ~ @ ~465 0 100 Ultimate Analysis
Pro H_ElemAnalys ® FReal Wt @ T @ ) -0 -0 -58 Q 100 Ultimate Analysis
Pro O_ElemAnalys ®  Real W © X & O ) 0O -~ 0O ~435 0 100 Ultimate Analysis
Pro N_ElemAnalys @ Real W @ T @& T ) @ -0 ~o2 0 100 Ultimate Analysis
Pro S_ElemAnalys ® Real Wt @ X @& ) ~0O -0 -o1 Q 100 Ultimate Analysis
Pro VM ® Real W D T @ T +0O ~ [ ~e609 0 100 Proximate Analysis
Pro FixedCarbon @ Real W @ X @& T ) -0 ~ @ ~143 0 100 Proximate Analysis
Pro Ash ® FReal Wt @ T @ ) -0 -0 -39 Q 100 Proximate Analysis
Pro Moisture ®  Real W © X & O ) O -0 ~217 0 100 Proximate Analysis
Pro W _Biomass ® MassFlow ~kgs  vr (0 I T @0-~-0-08 -1 0 1E+6 Biomass
Pro W_DryBiomass ® MassFlow  ~ kg/s b1 1T Oo~-o-~-0O -1 Q 1E+6 Biomass
Pro W_DryAshFreeBiomass ® MassFlow  ~ kgfs b g O-~-o-0 -t i} 1E+6 Biomass
Pro W_BiomassMoisture ® MassFlow  ~ kgfs b1 iy 0O-o~-0 -1 0 1E+6 Biomass
Pro MW_DryAshFraeBiomass| @ MolarWeight " kakmol 57 (D T @ T ©@ O ~O ~ 0O ~18 1 1E+6 Biomass
Pro F_DryAshFresBiomass ® MoleFlow ~kmols F¢ @ I T @ O -0 -1 0 1E+6 Biomass
Pro F_BiomassMoisture ® MoleFlow ~kmos 7 (0 IT T @0 ~-0 -0 ~o00555 0 1E+6 Biomass
< ————

Fonte: a autora
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Figura 5. 6. Definicdo de variaveis do bloco que representa o gaseificador - Modelo 1

(Continuagdo)

V' Variables
Condition Name Status Type Units + 0 I & 1T @ - [ ] [C] Default Dim Min Mazx Group
Pro F_BiomassMoisture ®  Mole Flow = kmolfs ¥ @ I T @ @O ~-0 -0 ~o0%ss 0 1E<6 Biomass
Pro H_DryAshFreeBiomass @  MolarEnthalpy  ~ ki/kmol ke I T @ @O -0 -0 ~oomo B+ 1E0 Biomass
Pro W_Ash ®  MassFlow  kgls I T @@Oo-~-0O-~-0 -1 0 1E+6 Biomass
Pro LHV @ MassEnthalpy ¥ kkg ¥ @ IC T @ @O ~-~O~0 ~ooo 1B+ 1E+0 Biomass
Pro HHY ®  Wass Enthalpy  kikg ¥ D¢ T @O -0 -0 - S1E«D 1E+9 Biomass
Pro Stoich_02 ®  Mole Flow = kmol/s ¥ I T ®0-O0-~-0O -1 0 1E=6 Air feed
Pro Er ®  Fraction ~ fraction big T ® T ~O -~ @O -o3s 0 0.36 Air feed
Pro P ®  Pressure ~ kPa ¥ @ I T & ~0 -~ O ~ 10325 0.001 50000 Gasifier
Pro T ®  Temperature K b I T @ @O-~-0O -0 -6 298 127315 Gasifier
Pro n ®  Mole Flow = kmolfs I T @080 -0 -0 ~o00555 FTComp... 0 1E+6 Gasifier
Pro H ®  MolarEnthalpy  ~ ki/kmol g I T @ @O-0 -0 --1000 B+ 1E0 Gasifier
Pro z ®  Molar Composition * mole fraction T I T @ @O ~0O -0 ~os FT.Comp... 0 1 Gasifier
Pro 2 dry ®  Fraction ~ fraction I T @ @O~-0O -0 ~os FT.Comp... 0 1 Gasifier
Pro F ®  Mole Flow = kmalfs ¥ @ I T @O0 -0 -0 -4 0 1E+6 Gasifier
Pro Q ®  HeatFlow - ks > @ I T @ -0 -0 -0 AE+9 1E+9 Gasifier
Pro H1 ®  MolarEnthalpy  ~ kikmel ORDI4 T @0 -0 ~O ~oom S1E+0 1E+0 Air feed
Pro 1 ®  Wolar Composition * mole fraction (VBT T @ @O~0O~-0O ~os FT.Comp... 0 1 Air feed
Pro F1 ®  Mole Flow = kmalfs ORDI4 T @O -0 -~ 0O ~o0055 0 1E+6 Air feed
Pro HHV_SynGas ®  MolarEnthalpy  ~ k/kmol ONDTY T @@o~-~-oO -0 -oo B+ 1E+6 Gasifier
Pro Kp_WGS @®  Dimensionless = ORDIY¢ T &@0O-0O-~-0 -1 0 1E+13 Gasifier

‘Pro Kp_SMR @®  Dimensionless - )EDI¢ T ®@0-0-0 -1 0 1E+13 Gasifier

Pra nCC ®  Fraction ~ fraction I ¢ T @ -0 -0 -1 0 1 Gasifier

Pro F_Basis ®  Mols Flow - kmol/s ) IT T @O0 -0 - @O -o0sss 0 1E=6

Pro Foutl ®  Mole Flow - kmolfs I T ® O -0 -0 -o00555 0 1E+6 Gasifier_Outlets
Pro z_outl ®  Molar Compaosition = mole fraction ﬂ ﬁ ‘.z' O -0 -0 -os Fl.Comp.. 0 1 Gasifier_Qutlets
Pro Fou2 ®  Mole Flow - kmalfs b1 ¢ T @0 -0 -0 - 00555 0 1E-6 Gasifier_Outlets
Pro z out2 ®  Molar Composition = mole fraction DT T &@ 0O -0 -0 -os Fl.Comp.. 0 1 Gasifier_Outlets

Fonte: a autora

Ap6s definir todas as variaveis e os parametros, define-se o0 nome do modelo que sera

adotado para o pacote termodinidmico, de acordo com a Figura 5.7, State foi o nome adotado.

Figura 5. 7. Modelos criados dentro do bloco que representa o gaseificador

¥ Models
Condition Mame Status Type Dirmn Descripticn
Prao State | @  Submodels.CompositionalState 7

Fonte: a autora

Como ja& mencionado, conexdes entre variaveis, pardmetros ¢ modelos externos ao

bloco do gaseificador sdo estabelecidos pela aba “Connections”, de acordo com a Figura 5.8.
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Figura 5. 8. Conexdes definidas no bloco que representa o gaseificador

% Connections

Condition Mame

Pro
Pro
Pro
Pro
Pro
Pra
Pro
Pro
Pro
Pro
Pro
Pro
Pro
Pra
Pro
Pro
Pro
Pro
Pro

Pra

FT1

FT2

FT3

Zin

Fin

Hin
Zrin
Hrin
Pzas
Tizas
£Gas
HState
Cann5
Conni
ConnT
Connd
Connl1
Cennld
Connl3
Connl4

Status  Type

Parameter
Parameter
Parameter
Wariable
Variable
Wariable
Wariable
Variable
Wariable
Wariable
Variable
Wariable
Wariable
Variable
Wariable
Wariable
Wariable
Wariable
Wariable

Variahle

From To Start End Descnption
FT State.FluidType

State.FluidType Outl.FluidType
State.FluidType Out2.FluidType

Inz zl

In.F F1

In.H H1

21 In.zr
H1 Im.Hr

2 State.P
T State.T
z State.z
State.H H
z_outl Qutl.z
p Cutl.P
F_outl Outl.F
State.Hw OutlH
z_out? Out2.z
p Cut2 P
F out2 Qut2.F
State.H| Out2.H

Finalmente, as equagdes sdo introduzidas na aba “Equations”, como ilustrado na

Figura 5.9.
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Equations

Figura 5. 9. Defini¢cao de equagdes do bloco que representa o gaseificador

Condition MName Status

Pro Egn2

Pro Egqni

Pro Egn3

Pro Egnd

Pro Eqn22
Pro Egn23
Pro Eqn19
Pro Eqn24
Pro Eqné

Pra Eqn5

Pro Egn7

Pro Egn8

Pro Egn9

Pro Eqn10
Pro Eqn30
Pro Egni2
Pro Eqni15
Pro Egnl6
Pro Eqn17
Pro Egqn1l
Pro Eqni14
Pro Eqn20
Pro Eqn28
Pro Eqn29
Pro Eqnd0
Pro Eqn26
Pro Eqn27
Pro Eqn25
Pro Eqni3
Pro Egqn21
Pro Egn31
Pro Eqnd2
Pro Eqn37
Pro Egqn36
Pro Egni8
Pro Egn32
Pro Eqn33
Pro Eqn34
Pro Egn35
Pro Eqn38
Pro Eqn39

Formula
loxygen = (O_ElemAnalys/UAelem.MW[*C"]f*(UAelem MW[*C"]/C_ElemAnalys)

lhydrogen = (H_ElemAnalys/UAelem. MW["H"]J*(UAelem MW["C"]/C_ElemAnalys)

Initregen = (N_ElemAnalys/UAelem MW" N])*{UAelem MW["C"]/C_ElemAnalys)

lsulfur = (5_ElemAnalys/UAelem MW["S"]*(UAelem MW]"C"]/C_ElemAnalys)

‘W_Biomass = W_DryBiomass + W_BiomassMaisture

W_DryBiomass = W_DryAshFreeBiomass / ( (100-Ash)/100 )

W_BiomassMoisture = W_Biomass * { Moisture/100 )

W_Ash = W _DryBiomass * ( Ash/100)

‘W_DryAshFreeBiomass = F_DryAshFreeBiomass * MW_DryAshFrezBiomass

MW _DryishFreeBiomass = UAelem MW["C™] + Ihydrogen®*UAelem.MW[™H"] + loxygen*Uhelem MWI'C"] + Initrogen*UAelem MW["N"] + lsulfur*UAelem MW["S"]
HHV = 349.1*C_ElemAnalys + 1178.3*H_ElemAnalys + 100.5*5_ElemAnalys - 103.4*0_ElemAnalys - 15.1*N_ElemAnalys - 21.1*Ash

LHV = HHV - Water_Vap*(9*H_ElemAnalys/100 + Moisture/100)

Stoich_O2 = F_DryAshFreeBiomass * (1 + lhydrogen/d - loxygen/2)

F1*z1["02"] = Er * Stoich_02

F_BiomassMoisture = W_BiomassMoisture / FT.MW["H20"]

H_DryAshFreeBiomass = LHV * MW_DryAshFreeBiomass + (FT.HFORMATION['CO2"]) + lhydrogen/2 * (FT.HFORMATION["H20O"]) + Isulfur * (FT.HFORMATION["H25"])
F_DryAshFreeBiomass * nCC = n["C0"] + n["CC27 + n["METHANE"]

F_DryAshFreeBiomass * Ihydrogen + 2*W_BiomassMoisture/FT.MW[TH2Z0"] + 2*F17z1["HZ0"] = 27n["H2"] + 2*n['H20"] + 4"n["METHAME"] + 2*n["H25"]
F_DryAshFreeBiomass * loxygen + W_BiomassMoisture/FT.MW[*H20"] = F1*z1["H20"] + 2*F1*21[*02"] = 2*n["CO2"] + n[*H20"] + n['CO"]
F_CryAshFreeBiomass * Initragen + 2*F1%21["N2"] = 2*n["N2"]

F_DryAshFreeBiomass * Isulfur = n["H25"]

F_DryAshFreeBiomass*H_DryAshFresBiomass + H1*F1 = F_BiomassMoisture*(FT.HFORMATION["H20"]) + W_Ash/FT.MW["Ash"]*(FT.HFORMATION["Ash™]) = H*F + Q.
z = nfsum(n)

Kp_WGS * n["CO"] * n["H20"] = n["CO2"] * n["H27]

Kp_SMR * (F - n["Ash"] - n[*CARBON"])*(2) * n["METHANE"] * n['"H207] = n["CO"] * n["H2"]*(3) * P*(2)

n["Ash™] = W_Ash / FT.MW["Ash"]

n["CARBON"] = F_DryAshFreeBiomass * (1 - nCC)

nnot {"N2",*CO","CO2" "METHANE","CARBON" "H25" "H20" "Ash""H2"} | = 0

F = sum(n)

F_Basis = F - n["H20"] - n["Ash"] - n["CARBON"]

z_dry[{"CARBON" "H20" "Ash"}] = 0

z_dry[not{"CARBON","H20","Ash"}] = n/F_Basis

HHV_SynGas = (n["H2"T*FT.GHV["H2"] + n["CO"T*FT.GHV["CO"] + n["METHANE"]*FT.GHV["METHANE"]) / F

Kp_WGS = exp((-512835694834972) + (4908.86815009518)/T + (3.29549541423494E-6)"In(T) + (5.00347976321800E-4)°T )

Kp_SMR = exp{(-20.5522425185814) + (-22920.5791933506)/T + (7.19462166204437)*In(T) + (-2.94941937192045e-003)°T )

z_outl[{"CAREON""Ash")] = 0

F_outl = F - n[*CARBON"] - n[*Ash"]

z_out1[not{"CARBON","Ash"]] = n/F_outl

z_out2[not{"CARBON","Ash"}] = eps

F_out = F-F_outl + eps

z_out2[{"CARBON" "Ash™]] = n/F_out2

5.2 Valida¢ao do modelo

A validagdo dos modelos propostos foi desenvolvida com diversas biomassas

extraidas da literatura, a saber; madeira de seringueira, madeira de lei, dois tipos de cavacos

de madeira e pellets de p6 de serra. A escolha das biomassas deu-se em razdo da

disponibilidade de dados experimentais disponiveis na literatura. Comegando com a madeira

de seringueira, as Tabelas 4.1 e 4.2, apresentaram suas analises imediata e elementar obtidas

do trabalho de Jayah et al., (2003). Estas informag¢des sdo entradas obrigatorias fornecidas

pelo usudrio, como mostra a tela do gaseificador mostrada na Figura 5.4. As simulagdes
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foram conduzidas variando o teor de umidade e a razdo de equivaléncia, conforme os
experimentos reportado no trabalho de Jayah et al., (2003).

Os resultados das simulagdes sao apresentados na Tabela 5.3. Nesta tabela, M1, M2 e
M3 representam os resultados gerados pelos Modelos 1, Modelo 2 e Modelo 3,
respectivamente, detalhados no Quadro 1 do Capitulo 4. A coluna Exp refere-se aos dados
obtidos experimentalmente. A métrica utilizada para a validagdo dos resultados obtidos com
cada modelo ¢ o erro médio quadratico, dado pela Equacdo 5.1. Vale ressaltar novamente,
que o parametro n.¢ € ajustado por um algoritmo de otimizacdo a fim de fazer com que a
composi¢do do gas de sintese que deixa o gaseificador seja o mais proximo possivel dos
dados experimentais, ou seja, a Equagdo 5.1 ¢ utilizada como fun¢do objetivo do problema de
otimizagdo e 71 ¢ limitado ao intervalo fechado [0, 0,5], como mostra a Figura 5.5 em que
detalhes da tela do recurso de otimizag¢do disponivel no APS sdo mostrados. Importante
mencionar ainda que nestas simulagdes, o gaseificador ¢ operado adiabaticamente. Portanto, a
temperatura do gaseificador ¢ calculada com Q nulo na Equacdo 4.38. A selecdo do modo de
operagdo do gaseificador ¢ feita pelo usudrio, conforme mostra a Figura 5.12. Note nesta tela

também que a pressao ¢ fixa e fornecida pelo usuario.

N i - 2
RMS = \/Z,zl(experlmeztall modeloj) (5'1)
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Figura 5. 10. Detalhes das entradas das analises elementar e imediata do bloco que representa

M1 (Stoichiometric Gasifier_Seringueira_Moisture14.Models.M1)

>

W

L . L

o gaseificador - Modelo 1

Fluid Type

Ultimate Analysis
& C_ElemAnalys
L] H_ElemAnalys
e O_Elemdinalys
i MN_ElemAnalys
& 5_ElemAnalys

Proximate Analysis
@ VM
o] FixedCarbon
@ Ash
& Maisture

Biomass

Air feed

Gasifier

Gasifier_Qutlets

Mo Group

50.6
8.5
42
0.2

683
164

0.6
147

v

m
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Tabela 5. 1. Validacao do modelo com dados experimentais da gaseificagdo da madeira de seringueira

ER =0,33 ER = 0,35 ER=0,38
Umidade = 18,5 Umidade = 16 Umidade = 14,7
Exp | Ml M2 | M3 | Exp | Ml M2 m3 | Exp | Ml M2 M3
(6{0) 19,6 | 17,72 | 17,84 | 18,05 | 20,20 | 19,79 | 19,79 | 20,31 | 19,40 | 20,24 | 20,38 | 20,90
H2 17,2 | 18,88 | 16,71 | 17,05 | 18,30 | 18,28 | 16,34 | 16,94 | 17,20 | 17,22 | 15,62 | 15,17
CcO2 9,9 11,93 | 12,38 | 12,29 | 9,70 10,88 | 11,24 | 11,05 9,70 10,19 | 10,49 | 10,48
CH4 1,4 0,55 2,14 2,07 1,10 0,82 2,10 2,05 1,10 0,30 1,46 2,10
N2 51,9 | 50,91 | 50,94 | 50,54 | 50,70 | 50,23 | 50,53 | 49,65 | 52,60 | 52,04 | 52,04 | 51,35
RMS 1,56 | 1,48 | 1,44 061 | 1,22 | 1,07 0,62 | 095 | 1,38
Nce 0,790 | 0,846 | 0,854 0,846 | 0,921 | 0,952 0,906 | 0,952 | 0,999
T (°C) 987 1004 993 983 1005 978 1035 1048 1034

Fonte: a autora



Figura 5. 11. Detalhes da tela para configuragao da otimizagao disponivel no APS - Modelo 1

Optimization Set Editor + _0OXx

W General

MName |Optimfzati0n M1 |

Description | |

% Objective Function

Maxirmize
@ Minimize

% Variables +

® |RusT |

P Status Name  Value Lower Bound Upper Bound Units
F ® wmincc 0905546 0.5 1 fraction

Figura 5. 12. Detalhes da tela para configuracdo do modo de operacdo do gaseificador -

Modelo 1
M1 (Stoichiometric Gasifier_Seringueira_Maeisture14.Models.M1) *_ BAx
> Fluid Type
> Ultimate Analysis
> Proximate Analysis
> Biomass
> Airfeed
v Gasifier
0 p 1 atm
- 103533 C
> O n
[ -50891.2 kl/kmol
> 0 =z
> O zdry
O F 350,863 kmol/h
0 Q 0 kVh
] HHV SynGas 916064 klfkmol
Ol Kp WGS 0.546603
[0 Kp_SWR 16393.3
(4] nCC 0.905546 fraction

> Gasifier_Outlets

> No Group

Conforme os resultados apresentados na Tabela 5.1, os valores dos erros médios
quadraticos (RMS) encontrados para as simula¢des envolvendo a madeira de seringueira com
os trés modelos propostos variam entre 0,61 e 1,56, podendo ser considerados resultados
muito bons para predizer a composi¢do geral do gis de sintese com qualquer um dos

modelos. Deve-se notar, no entanto, uma tendéncia do Modelo 1 em subestimar a producao
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de metano nestas simulacdes. Infelizmente, Jayah et al., (2003) ndo reportaram resultados
sobre a temperatura de gaseificagdo ou sobre a fracdo de carbono convertido para fins de
comparacao.

Os resultados das simulagdes para as biomassas apresentadas na Tabela 4.1 sdo
presentados nas Tabelas 5.2 a 5.11. Novamente, as simulacdes foram conduzidas de forma
que o gaseificador operasse adiabaticamente. Portanto, a temperatura adiabatica ¢
determinada. Como os trabalhos utilizados da literatura, neste caso, reportaram a temperatura
e, em alguns casos, também a eficiéncia de conversao de carbono, estes resultados também
sdo avaliados. De forma geral, novamente, os RMS de todos os modelos ficaram abaixo de
2% e, portanto, resultados muito bons com todos os modelos. E observado, novamente, uma
tendéncia do Modelo 1 em subestimar a quantidade de metano formada. As temperaturas de
gaseificagdo tenderam a ser bem superiores as temperaturas experimentais e a eficiéncia de

conversao de carbono determinada inferior as reportadas experimentalmente.

Tabela 5. 2. Validacdo e comparacao dos resultados dos modelos com os dados experimentais
para madeira de lei - Modo adiabatico (Wei et al., 2011)

Exp M1 M2 M3
H2 19,19 18,65 16,94 17,22
Cco 21,62 23,31 23,19 23,72
CcO2 11,58 10,87 11,21 11,02
CH4 2,41 1,19 2,21 2,34
N2 45,2 45,98 46,45 45,70
Nce 0,853 0,874 0,899
T (°C) 850 985 1010 986
ER 0,293 0,293 0,293 0,293
RMS 1,07 1,36 1,33

Fonte: a autora
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Tabela 5. 3. Validag¢do e comparacao dos resultados dos modelos com os dados experimentais

para cavaco de madeira — Modo adiabatico (Son, Kim e Lee, 2011)

Exp M1 M2 M3
H2 16,50 16,80 15,00 17,17
CO 15,90 15,31 15,08 15,15
CO2 15,30 15,58 16,00 15,49
CH4 2,10 2,31 3,39 1,89
N2 50,20 49,97 50,50 50,27
Ncc 0,974 0,894 0,919 0,871
T (°C) 850 883 909 886
ER 0,350 0,350 0,350 0,350
RMS 0,35 1,02 0,47

Fonte: a autora

Tabela 5. 4. Validacdo e comparacao dos resultados dos modelos com os dados experimentais

para cavaco de madeira — Modo adiabéatico (Olgun, Ozdogan e Yinesor, 2011)

Exp M1 M2 M3
H2 13,50 17,31 15,87 15,05
Cco 24,00 23,51 23,09 22,81
CcO2 12,00 11,11 11,49 11,73
CH4 3,00 1,31 1,98 2,37
N2 47,50 46,73 47,55 48,01
Nee 1,000 1,000 1,000
T (°C) 900 973 1008 1028
ER 0,350 0,350 0,350 0,350
RMS 1,95 1,25 0,95

Fonte: a autora
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Tabela 5. 5. Validagdo e comparacao dos resultados dos modelos com os dados experimentais

para pellets de p6 de serra — Modo adiabatico (Simone et al., 2012)

Exp M1 M2 M3
H2 17,60 17,84 16,44 16,78
CO 21,60 22,78 22,53 22,83
CO2 12,00 11,29 11,61 11,47
CH4 2,30 1,75 2,49 2,45
N2 46,00 46,34 46,93 46,47
Ncc 0,974 0,880 0,888 0,900
T (°C) 900 958 985 969
ER 0,300 0,300 0,300 0,300
RMS 0,69 0,81 0,74

Fonte: a autora

Uma comparacdo entre os resultados produzidos pelo Modelo 2 e Modelo 3,

demonstram que o Modelo 3 tendeu a gerar menores RMS para as biomassas avaliadas, e

portanto, melhores resultados. Como as temperaturas calculadas foram muito superiores as

experimentais, as simulagdes também foram conduzidas com temperatura constante e fixas

no valor experimental. Os resultados sdo apresentados nas Tabelas 5.9-12.

Tabela 5. 6. Validagdo e comparacao dos resultados dos modelos com os dados experimentais

para madeira de lei — Temperatura constante (Wei et al., 2011)

Exp M1 M2 M3
H2 19,19 12,83 14,20 18,25
CO 21,62 19,43 21,98 22,04
CO2 11,58 14,94 13,30 12,30
CH4 2,41 6,03 5,41 2,46
N2 45,2 46,76 45,11 44,96
Ncc 0,958 1,000 0,907
T (°C) 850 850 850 850
ER 0,293 0,293 0,293 0,293
RMS 3,80 2,72 0,57

Fonte: a autora
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Tabela 5. 7. Validagao e comparacao dos resultados dos modelos com os dados experimentais
para cavaco de madeira — Temperatura constante (Son, Kim e Lee, 2011)

Exp M1 M2 M3
H2 16,50 15,35 14,07 17,75
CO 15,90 14,50 14,73 14,88
CO2 15,30 16,62 16,95 15,75
CH4 2,10 3,73 4,94 1,87
N2 50,20 49,76 49,27 49,72
Nee 0,974 0,942 1,000 0,880
T (°C) 850 850 850 850
ER 0,350 0,350 0,350 0,350
RMS 1,25 1,94 0,78

Fonte: a autora

Tabela 5. 8. Validacdo e comparacao dos resultados dos modelos com os dados experimentais

para cavaco de madeira — Temperatura constante (Olgun, Ozdogan e Yinesor, 2011)

Exp M1 M2 M3
H2 13,50 15,03 14,17 16,07
CO 24,00 20,44 19,77 21,23
CO2 12,00 13,51 14,06 12,87
CH4 3,00 2,97 3,47 2,37
N2 47,50 48,03 48,51 47,44
Ncc 0,974 0,974 0,974
T (°C) 900 900 900 900
ER 0,350 0,350 0,350 0,350
RMS 1,87 2,18 1,76

Fonte: a autora

68



Tabela 5. 9. Validagdo e comparacao dos resultados dos modelos com os dados experimentais
para pellets de p6 de serra — Temperatura constante (Simone et al., 2012)

Exp M1 M2 M3
H2 17,60 15,54 15,22 17,34
CO 21,60 21,28 22,08 21,90
CO2 12,00 12,88 12,58 12,14
CH4 2,30 3,66 4,06 2,45
N2 46,00 46,65 46,06 46,18
Ncc 0,974 0,923 0,957 0,899
T (°C) 900 900 900 900
ER 0,300 0,300 0,300 0,300
RMS 1,21 1,37 0,21

Fonte: a autora

Os resultados das simulagdes conduzidas com temperatura constante deterioraram

significativamente com os Modelo 1 e 2 para algumas biomassas, especialmente na previsao

da produgdo de metano, enquanto o Modelo 3 apresentou resultados ainda melhores em

compara com as simulag¢des conduzidas de forma adiabatica. Em todos os casos, no entanto, a

eficiéncia de conversao de carbono ainda tendeu a ficar abaixo do valor experimental.

Para as duas biomassas em que a eficiéncia de conversdo de carbono foi reportada,

simulagdes também foram conduzidas com este pardmetro fixo no valor experimental, ao

invés de otimizado. Os resultados das simulacdes com temperatura constante do gaseificador

sdao mostrados nas Tabelas 5.10 e 5.11. Neste caso, observa-se uma deterioracdo dos

resultados acentuada para todos os modelos, indicando que este parametro definitivamente

tem um papel importante na previsdo da composicao do gas de sintese formado.
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Tabela 5.
experimentais para cavaco de madeira — Temperatura constante € Tcc

experimental (Son, Kim e Lee, 2011)

10. Validagdo e comparacdo dos resultados dos modelos com os dados

fixo no dado

Exp M1 M2 M3
H2 16,50 15,35 14,07 17,75
Cco 15,90 14,50 14,73 14,88
Cco2 15,30 16,62 16,95 15,75
CH4 2,10 3,73 4,94 1,87
N2 50,20 49,76 4927 49,72
Nee 0,974 0,942 1,000 0,880
T (°C) 850 850 850 850
ER 0,350 0,350 0,350 0,350
RMS 1,25 1,94 0,78

Fonte: a autora

Como ultima analise, simulagdes foram conduzidas com o Modelo 3 operando o

gaseificador de forma adiabdtica variando a razdo de equivaléncia (ER). A influéncia da

razdo de equivaléncia sobre o perfil de composi¢do do gés de sintese e sobre a temperatura de

gaseificacdo sdo mostradas nas Figuras 5.7 e 5.8. A biomassa utilizada para estas simulacdes

foi pellets de p6 de serra (Simone et al., 2012) por ter apresentado resultados que se ajustaram

muito bem aos dados experimentais para o Modelo 3. Para estas simulagdes, a eficiéncia da

conversdo de carbono foi fixa em 0.9 (90%). Pela Figura 5.7, verifica-se que, a medida que

mais oxigénio fica disponivel no gaseificador, mais dgua e CO sdao formados, mas, com um

impacto muito negativo na producgao de hidrogénio.
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Tabela 5. 11. Validagdo e comparagdo dos resultados dos modelos com os dados
experimentais para pellets de pd de serra — Temperatura constante e e n¢ec fixo no dado

experimental (Simone et al., 2012)

Exp M1 M2 M3
H2 17,60 15,17 15,30 18,14
CcO 21,60 22,58 22,67 24,71
CcO2 12,00 12,35 12,27 10,60
CH4 2,30 4,20 4,12 2,45
N2 46,00 45,71 45,64 44,11
Nce 0,974 0,974 0,974 0,974
T (°C) 900 900 900 900
ER 0,300 0,300 0,300 0,300
RMS 1,46 1,41 1,76

Fonte: a autora

Figura 5. 13. Impacto da variagdo de ER no perfil de composi¢do do gas de sintese produzido

com o Modelo 3 — Biomassa: pellets de pd de serra (Simone et al., 2012)
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Fonte: a autora
A influéncia da razdo de equivaléncia sobre a temperatura estd em conformidade com

o esperado em que a temperatura aumenta com o aumento da disponibilidade de oxigénio,
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provavelmente pela maior promog¢do das reagdes de oxidacdo na zona de oxidagdo do
gaseificador, o que corrobora com o aumento da producdo de agua e CO mostrados na Figura

5.14.

Figura 5. 14. Impacto da variagdo de ER na temperatura - Modelo 3. Biomassa: pellets de pd

de serra (Simone et al., 2012)
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Fonte: a autora

De forma geral, pode-se concluir que o Modelo 3 apresentou resultados melhores que
os outros dois modelos, especialmente quando conduzido a temperatura constante e quando a
produgdo de metano € um ponto importante, como sera evidenciado no projeto do processo
de producdo de metanol proposto no Capitulo 6. Portanto, este foi o modelo adotado para o

desenvolvimento do projeto conceitual de produgdo de metanol.
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CAPITULO 6

6 PROCESSO DE PRODUCAO DO METANOL

O processo proposto de producdo de metanol consiste em quatro etapas principais: (1)
producao de gas de sintese, (2) purificacdo do gés de sintese, (3) sintese de metanol e (4)
purificagao do metanol. A Figura 6.1 ilustra o design conceitual inicial da primeira produgao
de metanol, enquanto a Tabela 6.1 fornece um resumo dos fluxos do processo. Para esta
simulagdo, o pacote termodinamico escolhido utilizou a equagdo de Peng-Robinson (PR) para
a fase vapor e o modelo Non-Random Two-Liquid (NRTL) para a fase liquida. As quedas de
pressdo nos trocadores de calor foram negligenciadas em toda a planta. O processo comega
com a alimentagdo de cavacos de madeira no gaseificador. As analises elementar ¢ imediata
da biomassa estdo apresentadas na Tabela 6.2, com dados provenientes de Mendiburu,
Carvalho e Coronado (2014). O oxigénio ¢ introduzido como agente gaseificante, sendo
necessario também fornecer ar ao gaseificador sob condi¢cdes ambiente. A taxa de
alimentagdo de ar ¢ determinada pela razdo de equivaléncia (ER), que para a planta
representada na Figura 6.1, estd definida em Er = 0,35.

A planta ¢ projetada conceitualmente para processar biomassa a uma taxa de 100
kmol/h (aproximadamente 59,6 toneladas por dia). O gaseificador opera isotermicamente a
900°C e 1 atm. Posteriormente, demonstramos que o calor recuperado ¢ utilizado em outras
partes da planta onde ¢ necessario e para gerar energia, que também ¢ utilizada dentro da
instalacdo. Mais detalhes do modelo do gaseificador sdo fornecidos na se¢do anterior. A
composicdo do gas de sintese na saida do gaseificador ¢ apresentada na Tabela 6.2. Como
mostrado, todo o oxigénio ¢ completamente consumido durante o processo de gaseificagdo, e
1,6% do gas de sintese ¢ composto por metano. Antes da etapa de sintese de metanol, este
metano precisa ser removido. No entanto, em vez de remover o metano, propomos converté-
lo em hidrogénio adicional, monéxido de carbono e dioxido de carbono por meio de reacdes
de reforma do metano com vapor, conforme descrito nas Equacdes 6.1 a 6.4 (Rahimpour,
Aboosadi e Jahanmiri, 2012; Farsi e Lari, 2020), que ocorrem no reator SMR. A composi¢ao
do gas que sai do reator também ¢ fornecida na Tabela 6.1, destacando o aumento substancial

no contetdo de hidrogénio apds o reator SMR.
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Tabela 6. 1. Composi¢do molar do gas de sintese na saida dos reatores

Componente Saida do Reator SMR Reator WGS
gaseificador
H, 0,16292 0,21236 0,25976
co 0,16869 0,16954 0,12214
CO, 0,11265 0,11840 0,16580
CH, 0,01568 0,00014 0,00014
S0, 0,00024 0,00023 0,00023
0, 0,00000 0,00000 0,00000
N, 0,39994 0,38788 0,38788
H,0 0,13988 0,11145 0,06405
Fonte: a autora
0 k]
CH,+ H,0 = CO + 3H, AHjqg = 206,3m—0l (6.1)
k 6.2
CH, + 2H,0 = C0, + 4H, AHYos = 164,9m—(])1 6.2)
k 6.3
CO0+H,0 =C0,+H, AHY9g =41,1—I (6.3)
mol
k 6.4
CH, + 20, = CO, + 2H,0 AH2og = _802'7m_(]>1 (6:4)
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Figura 6. 1. Projeto conceitual da planta de producdo de metanol (Biomassa utilizada: pellets de madeira) - Planta #1
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As taxas de reacdo da reforma do metano com vapor sdo dadas nas Equagdes 6.5 a 6.8.

&( _ Pcopzz)
PH,0 2 kgcat- S ’
1+ Keopco + Ku,Pu, + Ken,Pen, + Kuyo P
2
ky 2 DPcoyPh, (6.6)
= p}?[; pCH4pH20 KII mol
2 PH,0 2 kgcat- S
1+ Keopco + Ku,Pu, + Ken,Pen, + Kuyo P
2
k3 _ PcoyPH, 6.7
= PH, (pCOPHZO K ) mol ( )
3 PH,0 2 Kgcat. s
1+ Keopco + Ku,Pu, + Ken,Pen, + Kuyo P
2
- k4apCH4p02 k4prH4p02 mol (6.8)
4

(1 + KgH4pCH4 + ngpOZ) (1 + KgH4pCH4 + ngpoz) kgcat' S

As constantes das taxas de reacdo, bem como as constantes de adsor¢do e de equilibrio,

estdo fornecidas na Tabela 6.2, com as pressdes parciais dos componentes expressas em bar. O

reator opera de forma adiabatica para evitar o custo adicional e a complexidade de fornecer calor

externo na temperatura elevada requerida. O gas de sintese que sai do gaseificador € resfriado

para 830°C usando um trocador de calor colocado entre as duas unidades. O volume do reator

SMR ¢ ajustado de modo que o metano seja quase totalmente consumido. Nenhum vapor de dgua

adicional ¢ introduzido; em vez disso, o reator utiliza a 4gua ja presente no gas de sintese. O

reator foi configurado como um unico leito cilindrica, com diametro de 1 m e comprimento de 6

m, resultando em um volume total de 18,84 m? e uma queda de pressao fixa de 10 kPa. O leito de

catalisador tinha uma fracdo de vazios de 0,5 e uma densidade de catalisador de 1.130 kg/m*. A

temperatura na saida do reator atinge 744°C, devido ao fato de que as rea¢des dominantes sdo

endotérmicas.
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Tabela 6. 2. Constantes da taxa de reagao de adsorcao e constantes de equilibrio das reagdes de

reforma a vapor (Rahimpour, Aboosadi and Jahanmiri, 2012)

( 24x105]/m01)
ky = 1,17 x 10%5e

( 244x105]/m01)
k, = 2,83 x 10%e

Constantes de Arrhenius 6.71 x104]/m01)

ks = 543 x T
8.6 x10%]/mol

k, =811x 105e(‘ RT )

K, = e( 26830+3o 114)

Constantes de equilibrio K, = K/ K;p;
(*5-4,036)
Kiy=e\ 7

(3.83 x10% ]/mol)
K, = 6,65x107%e\ &

(7.07 x104]/mol)
Koo =823x1075e\ &

(8.29 x104']/m01)
Ky, = 6,12x107%\  *"

(_8.87 x104]/mol)
Ki,o = 1,77 x 105¢ RT

(9.28 X104]/m01)
Ko, = 7,78x1077e\ &

2.73 X104]/mol)

K&y, = 0,1266( RT

Constantes de adsor¢ao

De acordo com Puig-Gamero et al. (2018), o gas de sintese utilizado para a producdo de
metanol deve atender as especificagdes de propor¢do descritas nas Equacdes 6.9 a 6.11, que
definem as relagdes entre hidrogénio, monoxido de carbono e didxido de carbono. Essas
equagdes indicam que a produ¢ao de metanol ¢ maximizada quando o contetido de hidrogénio no
gas de sintese € aproximadamente duas vezes e meia o conteudo de monodxido de carbono,
enquanto o dioxido de carbono deve representar de 13% a 14% do contetido de mondxido de
carbono. Puig-Gamero et al. (2018) sugerem alcancar essas proporcdes separando os trés
componentes em fluxos quase puros utilizando Adsor¢do por Variagdo de Pressdo (PSA). Em
contraste, adotamos uma estratégia diferente, ajustando a propor¢cdo de hidrogénio para

monoéxido de carbono por meio da reagdo de Deslocamento de Gas de Agua (WGS), que é
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realizada no reator WGS. A reacao, retirada de Turton et al. (2018), ¢ mostrada na equacao 6.3,

com a taxa de reacdo na equacgao (6.12) e a constante de equilibrio Keq na equagao (6.13).

H, - CO, - (6.9)
co+co,

H, (6.10)
2 x~24-25

co

co, (6.11)
~—2~013-0.14

co =013

_$0.739 Pco,Pu,\ mol
=0.2 ( ) -2 6.12
r; = 0.2986e\ RT <PCOPH20 Keq )kgcat-s ( )
K, = o7 3) (6.13)

O reator WGS opera isotermicamente a 350°C e 15 atm com uma queda de pressdo
constante de 50 kPa. Portanto, o fluxo de saida do reator SMR ¢ inicialmente resfriado para
270°C usando agua de alimentagdo de caldeira saturada a 1,7 atm, o que gera vapor de alta
pressao a 42 atm. O fluxo de gas de sintese € entdo resfriado ainda mais até seu ponto de orvalho
a 0,90 atm (46,55°C) utilizando agua de resfriamento, antes de ser comprimido para 15 atm e
antes de entrar no reator WGS. A compressdo ¢ realizada por meio de um processo de duas
etapas com resfriamento intermedidrio utilizando agua de resfriamento, e a temperatura

intermedidria € ajustada para que o vapor alimentado na segunda etapa seja saturado ou a 50°C.

A razdo de compressdo é calculada como: B. = y/P,,.;/P;,, onde n representa o numero de
estagios de compressdo determinado heuristicamente, e Pout e Pin sdo as pressoes final e inicial,
respectivamente. A compressdo aumenta a temperatura para 290,13°C, exigindo uma etapa
adicional de aquecimento antes do reator WGS para garantir que a temperatura de alimentagao
atinja 350°C. Nessa etapa, assume-se que o calor necessario seja fornecido por uma parte do

calor recuperado do gaseificador.
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O volume do reator WGS ¢ ajustado para alcancar a propor¢do desejada de hidrogénio
para monoxido de carbono, conforme especificado na equacao 6.10, se houver agua suficiente
para atingir essa propor¢do. As proporcdes alvo fornecidas nas equagdes 6.9 e 6.11 ndo podem
ser atingidas a menos que parte do dioxido de carbono seja removida do processo. O reator ¢
projetado como um leito cilindrico simples com didmetro de 0,96 m e comprimento de 3,48 m,
proporcionando um volume total de 2,52 m?. O sistema opera com uma queda de pressao fixa de
50 kPa. O leito de catalisador tem uma fragdao de vazios de 0,25 e uma densidade de catalisador
de 2.118 kg/m?. Para manter a temperatura do reator a 350°C, ¢ necessario remover uma energia
de 641.135 kJ/h.

O fluxo gasoso que sai do reator WGS ¢ descomprimido para 1 atm e parcialmente
condensado, atingindo uma temperatura de 45°C. A fase condensada, principalmente agua, ¢
separada em um recipiente de flash, completando a etapa de produgdo de gas de sintese. O gés de
sintese que sai do recipiente de flash ¢ composto principalmente por hidrogénio (25,95 mol%),
monoéxido de carbono (12,24 mol%), didéxido de carbono (16,55 mol%), nitrogénio (38,79 mol%)
e uma quantidade de dgua residual (6,43 mol%).

A etapa subsequente de purificacdo utiliza Adsor¢do por Variagdo de Pressdao (PSA),
seguindo a abordagem de Puig-Gamero et al. (2018). No entanto, como o metano estd ausente
em nosso processo, uma coluna de adsor¢do a menos € necessaria. Para simular o funcionamento
normal da PSA, a compressdo e a descompressao sdo incorporadas para contabilizar a adsor¢ao
em alta pressao (30 atm) e a regeneracdo em baixa pressao (1 atm). A pressao ¢ aumentada de 1
atm para 30 atm através de um processo de compressdo em trés etapas, com uma razdo de
pressdo de 3,11 por etapa. O resfriamento intermediario ¢ empregado para garantir que o fluxo
de entrada para a proxima etapa de compressdo seja um vapor saturado ou vapor a 50°C,
permitindo que a agua de resfriamento seja utilizada como meio de resfriamento.

Dois vasos de flash sdo colocados apds a primeira etapa de compressdo para remover a
agua residual antes de entrar na unidade PSA. O primeiro vaso opera isotermicamente a 45°C e
30 atm, enquanto o segundo vaso opera a 1 atm e na mesma temperatura da saida da valvula de
expansao a montante (12,64°C). O sistema de purificagdo inclui duas colunas de adsor¢do. Na
primeira coluna, 95% do hidrogénio ¢ recuperado, modelado usando um bloco de divisdo de
componentes no AVEVA™ Process Simulation (APS). Na segunda coluna, 98% do mondxido de

carbono ¢ adsorvido. O gas restante ¢ composto principalmente por didoxido de carbono (29
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mol%) e nitrogénio (68 mol%), com 90% desse fluxo sendo purgado para remover a maior parte
do diéxido de carbono do processo. A queda de pressao em cada coluna de adsor¢do ¢ definida
como 10 kPa.

Os fluxos de hidrogénio puro e monoxido de carbono puro sdo misturados com o fluxo
impuro de didxido de carbono, apos o qual a fase vapor dos vasos de flash também ¢ combinada
para formar a mistura de alimentacdo para a etapa de sintese de metanol. Como o reator de
metanol (reator MeOH) opera a 70,2 atm, os reagentes sdo pressurizados através de um sistema
de compressdo em quatro etapas com uma razdo de compressdo de 2,983 por etapa e
resfriamento intermediario utilizando 4gua de resfriamento. A temperatura entre os compressores
¢ reduzida para 50°C, e o ultimo trocador de calor no sistema ajusta a temperatura dos reagentes
para 250°C, a temperatura de operacdo do reator de metanol. Mesmo com a remogao parcial de
didxido de carbono da planta, as propor¢des desejadas ndo podem ser atingidas, resultando em
valores de 0,3136 e 0,8440, respectivamente. O ultimo valor indica que o nivel de dioxido de
carbono permanece excessivamente alto.

O reator de metanol ¢ projetado com 2.690 tubos, cada um com 8 m de comprimento ¢
0,05 m de didmetro, proporcionando um volume total de reator de 42,23 m?. A fragdo de vazios
na cama de catalisador ¢ 0,39, e a densidade do catalisador ¢ 1.770 kg/m? (CuO/ZnO/Al20O;
comercial). O reator opera a 250°C, com uma queda de pressdo de 50 kPa na cama de
catalisador. Para manter as condicdes isotérmicas, deve-se remover uma energia de 4,1746 x 10¢
kJ/h do reator. As reagdes que ocorrem dentro do reator, juntamente com suas respectivas taxas
de reacdo, sdo apresentadas nas equagdes 6.14 a 6.16 (Rezaie, et al., 2005; Farsi e Lari, 2020).
As constantes de taxa de reagdo, adsor¢do e equilibrio das reagdes de sintese de metanol estdo

mostradas na Tabela 6.3.

k
CO + 2H, = CH;0H AH29g = —90.55m—il (6.14)
k 6.15
C0, + 3H, = CH;0H + H,0 AHYog = _49'43m_:)1 (6.15)
k 6.16
C0,+ H, = CO + H,0 AHD5g = 41.12m—ll (6.16)
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kiKco (Pcopzzqz - CI:{SIOH) mol
n= 6.17)
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Hp
p p
koKco, (pc 0,03, — %) mol (6.18)
T‘2 -
K kgcat-S
(14 Kcopco + Kcozpcoz) lpﬁz + %PHZOP?I?] “
Hj
k3K, ( —M) (6.19)
38¢o, \ Pco,PH, Kot mol
r3 =

K kgcat-S
(1 + Kcobco + Kcozpcoz) [Plzz + I;?S PHzol “
Hp

Tabela 6. 3. Constantes das taxas de reagdo, e constantes de adsorcao e de equilibrio das reagdes

de sintese de metanol (Rezaie, et al., 2005, Farsi and Lari, 2020)

(_1.13 x105]/mol)
ky = 4,89x107e RT
8.75 x104]/mol)

Constantes de Arrhenius k, = 1,09 x 1058<_ RT

1.529 x105]/mol)

ks = 9,64 x pore

5,139
K, = 10( -12,621)
w1 . 3,066
Constantes de equilibrio K, = 10( 7o—10592)

K, = e(—2‘°T73+2,029)

(46800 ]/mol)
Kco =2,16x107 % RT

61,700 J/mol
Constantes de adsor¢ao Kco, = 7,05x 10_78( RT )

84000 ]/mol)

KHzo/KI.lIZ/Z = 6,37 10‘9e( RT

A conversdao de CO e CO2 ¢ baixa, levando a uma taxa de produgdo de metanol de
apenas 37,63 kmol/h por passagem pelo reator, o que exige o uso de um fluxo de reciclagem.
Ap0s sair do reator de metanol, o efluente ¢ descomprimido e inicialmente resfriado para 50°C
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usando agua de resfriamento, depois ¢ resfriado ainda mais para 5°C usando refrigeracao. Esse
resfriamento condensa a maior parte do conteudo de dgua e uma grande fracdo do metanol, que
sdo separados dos gases ndo condensados em um vaso de flash. A descompressdo ¢ necessaria
para evitar que componentes leves, como hidrogénio, sejam transportados em excesso com 0
fluxo condensado durante a operagdo de flash. O metanol e a agua condensados sdo separados
por meio de uma coluna de destilagdo, enquanto os gases restantes sao reciclados de volta para o
reator de metanol. Para evitar o acimulo de nitrogénio, o que impacta negativamente o
desempenho do reator, 5% do fluxo de reciclagem ¢é purgado. Embora ar concentrado ou
oxigénio puro possa ser usado na etapa de gaseificagcdo para reduzir o nitrogénio, isso aumentaria
significativamente tanto os custos operacionais quanto os de capital. Portanto, o ar atmosférico

foi escolhido como agente gaseificador.

A coluna de destilacdo consiste em 22 bandejas, com a alimentacdo sendo introduzida na
9% bandeja, determinada pelo método de atalho Fenske-Underwood-Gilliland (FUG). Como
vestigios de gases ndo condensaveis sdo transportados junto com metanol ¢ dgua para a coluna
de destilacdo, um condensador parcial ¢ utilizado, produzindo tanto vapor quanto liquidos como
produtos superiores. A dgua residual ¢ removida como produto inferior. O metanol de alta pureza
¢ obtido ajustando a razdo de refluxo e a razdo de destilagdo, mantendo a temperatura do
condensador a 55°C, permitindo o uso de dgua de resfriamento como meio de resfriamento.
Vapor de média pressao ¢ utilizado no reboiler. A coluna opera a 1 atm com a queda de pressao
nas bandejas considerada desprezivel. A planta ¢ capaz de produzir 1.457,57 litros por hora de
metanol com pureza superior a 99 mol%.

O custo de fabricagdo parcial e o lucro para o design conceitual da Planta #1 foram
calculados. Os requisitos de calor para cada equipamento estdao listados na Tabela 6.4. A planta
utiliza dgua de resfriamento nos trocadores de calor E3, E4, E6 até E15, E17, no reator de
metanol e no condensador da coluna de destilagdo. Para estimar o consumo total de 4dgua de
resfriamento, um fluxo de 4gua de resfriamento a 30°C e 1 atm foi introduzido em um cabecalho
de 4gua de resfriamento em uma simulagdo separada. Esse cabegalho fornece resfriamento para
todos os equipamentos mencionados, como mostrado na Figura 6.2. A carga do trocador de calor
ECWI1 representa a carga combinada de resfriamento de todos os trocadores de calor que
utilizam 4gua de resfriamento na planta, enquanto o trocador de calor ECW2 lida

especificamente com a carga do condensador da coluna de destilagdo. Ambos os trocadores de
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calor foram modelados com uma temperatura de saida de 40°C, sem queda de pressao assumida.
Também assume-se que o calor recuperado do gaseificador seja transferido para o utilitario
DowthermTM, que age como transportador de calor para os trocadores de calor E5 e E6.
Qualquer calor excessivo ¢ transferido para o trocador de calor EHPS1, onde ¢ usado para gerar
vapor de alta pressao a partir de d4gua de alimentacdo de caldeira. Da mesma forma, a dgua de
alimentacao de caldeira ¢ utilizada nos trocadores de calor E1, E2 e no reator WGS para gerar
vapor de alta pressdo adicional, como mostrado no trocador de calor EHPS2 na Figura 6.3. O
fluxo combinado de alta pressdo a 42 bar ¢ direcionado para a turbina T2, gerando 402,2 kW de
poténcia. O fluxo de saida da turbina ¢ assumido como vapor saturado de baixa pressdo a 6 bar,
que ¢ descarregado em um cabecalho de vapor de baixa pressdo. Esse vapor ¢ posteriormente
utilizado no reboiler da coluna de destilagdo, com um excesso de quase 1,5 toneladas por hora
disponivel para venda para plantas vizinhas. No entanto, essa receita nao foi incluida em nossos
calculos.

A planta ¢ altamente intensiva em energia, com 0s compressores assumindo uma
eficiéncia isentropica de 75%. Os requisitos de poténcia para cada compressor estdo detalhados
na Tabela 6.5. E evidente que a demanda de poténcia para pressurizar a alimentago para o reator
de metanol ¢ particularmente significativa. Esse alto consumo de energia ¢ principalmente
devido a grande taxa de fluxo do fluxo de reciclagem, que ¢ composto principalmente de
nitrogénio. Duas estratégias potenciais para reduzir o consumo de energia poderiam ser
consideradas: aumentar a taxa de purga do fluxo de reciclagem e reduzir a pressdo de operagao
do reator. No entanto, ambas as abordagens impactam negativamente a produ¢do de metanol e,
portanto, ndo foram implementadas. Em vez disso, uma modificagdo menor na configuracdo da
planta € proposta nos paragrafos seguintes.

A Tabela 6.4 resume alguns dos custos de fabrica¢do e lucros, que foram anualizados
com base em uma taxa de utilizagdo da planta de 95%. Os custos de utilidades foram obtidos de
Turton et al. (2018). Esses custos ndo foram ajustados para valores atuais, pois o objetivo
principal é comparar os diferentes layouts de planta propostos e apresentar 0 mais promissor para

um desenvolvimento posterior.
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Tabela 6. 4. Requisitos de equipamentos e utilidades utilizadas em cada equipamento para o

projeto conceitual das Plantas #1 e #2 processando cavaco de madeira

Energia (kJ/h)
Equipamento Utilidade
Planta #1 Planta #2
El -8.872x 10° -8.872x 10° Agua de alimentagdo da
caldeira
E2 -5.619 x 10° -5.619 x 10¢ Agua de alimentagdo da
caldeira
E3 -2.447 x 10° -2.447 x 108 Agua de resfriamento
E4 -1.734 x 10° -1.734 x 10° Agua de resfriamento
E5 +6.870 x 10° +6.870 x 10° Dowtherm™
E6 -3.401 x 10° -3.401 x 10° Agua de resfriamento
E7 -1.449 x 10° -1.905 x 10¢ Agua de resfriamento
E8 -1.385x 10° -1.948 x 10° Agua de resfriamento
E9 -3.315x 10° -4.322 x 10% Agua de resfriamento
E10 -9.346 x 10° -1.164 x 10° Agua de resfriamento
Ell -1.043 x 10° -1.308 x 10¢ Agua de resfriamento
E12 -9.645 x 10° -1.148 x 10° Agua de resfriamento
E13 -2.880 x 10° -1.192 x 108 Agua de resfriamento
El4 -4.741 x 10° -1.168 x 10¢ Agua de resfriamento
El5 -3.830 x 10° -1.174 x 10° Agua de resfriamento
El6 +7.016 x 10° +4.062 x 10° Dowtherm™
E17 -4.203 x 10° -1.194 x 10° Agua de resfriamento
EI8 -2.948 x 10° -1.622 x 10° Refrigeragao
T1 — condensador -7.245 x 10° -3.585x 10° Agua de resfriamento
T1 — reboiler +7.517 x 10° +4.009 x 10° Vapor de baixa pressao
Gaseificador -7.013 x 10° -7.013 x 10° Dowtherm™
WGS Reator -6.336 x 10° -6.336 x 10° Agua de alimentacio da
caldeira
MeOH Reator -4.171 x 10° -4.118 x 10° Agua de resfriamento

Fonte: a autora
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Figura 6. 2. Sistema de resfriamento para o projeto conceitual da Planta #1 processando cavacos
de madeira

|:> O cwa 951002 m3/h

aw  scyr I CWW 948956 kg/h

— I

CW_Header
W ECwzDuty 7.24488 GJ/h
W ECw1.Duty 32329 GJ/h O cwaw 173362 kg/h
0 cwiw 773595 kg/h SCW4  Egna0  ECW2.Duty = -T1.DutyCond
scwz
L >
D= S
@scwa scws cwe
ECW1 o Fowe

Eqn13  ECW1.Duty = (-E3.Duty) + (-E4.Duty) + (-E6.Duty) + (-E7.Duty) + (-E8.Duty) + (E9.Duty) + (-E10.Duty) = (-E11.Duty) + (-E12.Duty) + (-E13.Duty} + (-E14Duty) + (-E15.Duty) + (-E17.Duty)

Fonte: a autora

Figura 6. 3. Sistema de vapor de alta pressdo para geragao de energia e descarga do vapor de

baixa pressdo para o header no projeto conceitual da Planta #1 processando cavacos de madeira

Eqn17  EHPS1.Duty = ((Gasifier.Q} - (E5.Duty) - (E16.Duty))

W BFWIW 242779 kg/h
O] BFW1.Q 256376 m3/h

|-
:: SEFW1 @ SHPS] ;%
SHPS3

SHPS2

BFW1 EHPS1 Mixa
M BrvzwW 308173 kg/h Q O T2.power 402,188 ky
O erwz.q 325432 m3jh

T2 |
:> ,@ | SLPS1
SBFW2

BFW2 EHPS2
Egnil  EHPS2Duty = (-E1.Duty) + (-E2 Duty) = (-WGS_Reactor.Duty)
Eqnd  ELPS1.Duty = -T1.DutyReb LPS_Header
SLPS2 "@ SLP53>|:> SLPS4 [::
ELPS] CONDENSATE LPS_excess
M ELPS1.DUtY -7.51653E+6ki/h ] LPS excessW 148257 kg/h
] CONDENSATE1L.W 4026.95 kg/h

Fonte: a autora
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Tabela 6. 5. Consumo de energia nos compressores no projeto conceitual da Planta #1
processando cavacos de madeira

Power requirement (kW)

Compressor
Plant #1 Plant #2
K1 572.51 572.51
K2 647.14 647.14
K3 449.72 616.18
K4 471.07 656.49
K5 510.57 709.67
K6 277.48 347.24
K7 285.10 357.52
K8 281.41 352.99
K9 1,149.59 325.88
K10 1,300.24 323.58
K11 1,288.10 323.57
K12 1,003.55 325.05
Total 8,236.48 5,557.82

Tabela 6. 6. Custos de fabricagao, receitas e lucros dos projetos propostos processando cavacos

de madeira
Planta #1 Planta #2

Custos de fabricacio ($)

Matgria prima 156.790 156.790

Agua de resfriamento 124.265 86.954

Refrigeracao 208.305 114.623

Tratamento de  aguas 225.148 187.317

residuais

Energia 4.394.276,0 2.886.585,6
Receitas ($)

Venda do metanol 4.248.042,2 4.706.047,7
Lucro ($) -635,820 1,460,907.7

Fonte: a autora

Na Tabela 6.6, os cavacos de madeira (a biomassa base) foram considerados a $7,59 por
tonelada. A 4dgua de alimentagdo da caldeira e 0 Dowtherm™ foram excluidos das estimativas de

custo operacional, pois circulam em um loop fechado com perdas minimas e espera-se que sejam
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incluidos nos custos de capital. A poténcia gerada na turbina ¢ deduzida da demanda total de
poténcia. Como esperado, a Planta #1 nao ¢ lucrativa, e o projeto deve ser rejeitado. No entanto,
ela pode servir como base para o desenvolvimento de um layout de planta aprimorado.

Para otimizar o desempenho do reator de metanol de acordo com as trés relagdes descritas
nas Egs (54 - 56), ¢ proposta uma pequena modificacao na Planta #1. A modificacdo envolve
alterar o processo de reciclagem de reagentes ndo convertidos. Em vez de reciclar diretamente
esses reagentes para a secdo de sintese de metanol, eles sdo redirecionados para a etapa de
purificacdo. Esse ajuste reduz significativamente a quantidade de nitrogénio e dioxido de
carbono que entra no reator de metanol, como ilustrado na Figura 6.4 e detalhado nas Tabelas de
Resumo de Fluxo 6.7. Com essa modificacdo, a taxa de fluxo de alimentagdo para o reator de
metanol ¢ reduzida de 1.070,6 kmol/h — onde o nitrogénio e o didxido de carbono representam
44,67 mol% e 12,96 mol%, respectivamente — para 262,64 kmol/h, com nitrogénio e dioxido de
carbono reduzidos para 7,79 mol% e 3,04 mol%. O impacto na produg¢do de metanol ¢
significativo, com um aumento de 1.457,57 litros por hora para 1.613,54 litros por hora. E
importante observar que, com essa configuragdo e purgando 6% do fluxo de didéxido de carbono
durante a etapa de purificacdo, as principais relagdes nas Eqs (54 - 56) foram ajustadas para:
Relagaol = 2,270, Relagdo2 = 2,682 e Relacao3 = 0,126. Essas mudancas resultaram no aumento
da producdo de metanol. No entanto, o aumento do fluxo material através da etapa de purificacao
do syngas resulta em maior consumo de utilidades nos compressores e trocadores de calor (veja
as Tabelas 6.4 e 6.5), embora isso seja compensado por uma reducdo significativa no fluxo
através dos compressores e trocadores de calor na se¢do de sintese de metanol. Essa redugdo leva
a uma diminui¢do substancial nos custos operacionais (veja a Tabela 2 no apéndice), tornando
essa configuracao mais favoravel e, finalmente, lucrativa.

E atil neste ponto comparar a produgdo de metanol da Planta #2 com e sem a inclusio do
reator SMR. Se o reator SMR fosse removido do design conceitual, a produgdo de metanol
diminuiria em 258,39 litros por hora. Além disso, seria necessario adicionar uma terceira coluna
PSA na etapa de purificacdo para remover metano e evitar que ele entre no processo de sintese
de metanol.

Vale ressaltar que a Planta #2 produz aproximadamente 2,5 toneladas por hora de didxido
de carbono, equivalente a 1,57 kg de CO2 por litro de metanol produzido. Capturar esse CO2 ¢

essencial para melhorar a sustentabilidade ambiental da planta. No entanto, neste trabalho, nao
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exploramos nenhuma solugdo técnica ou econdmica viavel para capturar carbono. Em trabalhos
futuros, planejamos explorar a possibilidade de capturar CO: por absorcdo utilizando
monoetanolamina (MEA).

O lucro calculado para a Planta #2 ¢ insuficiente para justificar sua construgdo, pois 0s
custos de fabricagao considerados neste trabalho estao incompletos. Antes de tomar uma decisao
final, uma analise econdmica abrangente, incluindo uma estimativa dos custos de capital, deve
ser realizada para avaliar a viabilidade do projeto. Além disso, os custos de produgdo precisam
ser ainda mais reduzidos para garantir a viabilidade a longo prazo do projeto. Uma possivel
solucdo seria queimar biomassa residual para gerar a grande poténcia necessaria, embora isso
implique em investimento de capital adicional. Planejamos incorporar essa simulacdo em
trabalhos futuros.

Para explorar o uso de biomassa alternativa, a configuracdo da Planta #2 foi usada para
simular a producdo de metanol a partir de varios tipos de biomassa. Algumas biomassas testadas
apresentaram desafios significativos para alcancar a convergéncia, e assim, seus resultados ndo
estdo incluidos neste trabalho. No entanto, simulagdes para sabugo de milho, cascas de soja e
briquetes de casca de café¢ convergiram com sucesso e estdo apresentadas aqui. As analises
imediata e elementar dessas biomassas estdo mostradas na Tabela 6.7, enquanto os custos de
fabricacao, receitas, lucros e producdo de metanol sdo fornecidos na Tabela 6.8. Cada simulacao
exigiu ajustes finos, mantendo o layout da planta. As Figuras 6.5 e 6.6 ilustram os detalhes das
plantas lucrativas. Nessas simulagdes, assumimos que a etapa de gaseificagdo esta
adequadamente representada pelo nosso modelo, embora ndo tenham sido feitas tentativas de
validar os resultados da gaseificacdo. Os resultados sugerem que o sabugo de milho e os
briquetes de casca de café sdo mais promissores do que os cavacos de madeira, especialmente
considerando que os custos da matéria-prima para essas biomassas foram assumidos como zero,

pois sdo considerados materiais residuais.
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Tabela 6. 7. Andlises imediata e elementar de varios tipos de biomassa utilizadas neste estudo

Corn Cob Soy Shell Coffee Husk Wood Chips
Briquettes
Analise elementar
C 42,75 39,27 46,41 46,5
H 5,64 5,76 6,33 5,8
N 1,21 1,96 2,66 43,5
S 0,06 0,06 0,09 0,2
(0] 50,34 52,95 44,51 0,1
Analise imediata
Umidade 7,09 7,75 9,06 21,7
Volateis 83,11 79,02 77,09 60,90
Cinzas 1,6 5,21 3,55 3,9
Carbono fixo 15,27 7,37 19,36 14,30

Tabela 6. 8. Custos de fabricagao, receitas e lucro para o projeto conceitual da Planta #2
considerando diferentes tipos de biomassa

Corn Cob Soy Shell Coffee Husk ~ Wood Chips
Briquettes

Produg¢ado de metanol (L/h) 1.490,10 1.197,37 1.656.,95 1.613,54
Custos de fabricacio ($)

Matgria prima 0 0 0 156.790

Agua de resfriamento 76.020,2 98.742,3 84.249,2 86.954

Refrigeragao 106.225 88.680,6 177.731 114.623

Tratamento de  4aguas 52,6 128.879 42,4 187.317

residuais

Energia 2.593.899,8 3.707.826,0  2.988.217,3  2.886.585,6
Receitas ($)

Venda de metanol 4.347.668,8 3.496.250,3  4.819.738,9  4.706.047,7
Lucro (%) 1.571.471,3 -592.318,8 1.629.499,3  1.460.907,7
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Figura 6. 4. Projeto conceitual da planta de producdo de metanol processando cavacos de madeira - Planta #2
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Figura 6. 5. Projeto conceitual da planta de producdo de metanol processando sabugo de milho - Planta #2
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Figura 6. 6. Projeto conceitual da planta de producdo de metanol processando casca de café - Planta #2
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CAPITULO 7

7 CONSIDERACOES FINAIS

Nesse trabalho foi desenvolvido um bloco reacional de gaseificagdo no simulador de
processos AVEVA™ Process Simulation, baseado no modelo de equilibrio estequiométrico.
Foram criados trés modelos, com variagdes nas equacgdes de equilibrio e com correlagdes
empiricas, com vistas a obter resultados alinhados aos experimentais. O modelo 2, quando
utilizados os dados da madeira de seringueira, ER=0,33 e Umidade=18,5, forneceu a seguinte
composicao do gas de sintese :17,84% de CO, 16,71% de Ha, 12,38% de CO», 2,14% de CH4
e 50,94% de N2, com o erro quadratico médio 1,48.

Observou-se que a razdo de equivaléncia ¢ uma variavel com significativa influéncia
sobre o processo de gaseificagdo, alterando diretamente a composicdo do gas gerado e a
temperatura de gaseificagdo. Para a gaseificacdo de pellets de p6 de serra, um valor de
ER=0,16 fornece uma temperatura de gaseificacdo de 465,2 °C, e para um valor de ER=0,31,
a temperatura alcanca 1001,91°C.

Foram propostas duas plantas para producdo de metanol, sendo que a Planta 1 indicou
um prejuizo de U$ 635.820 ao processar madeira, ¢ a Planta 2 indica um lucro de
U$1.460.907,7. Sao modelos prévios e necessitam de estudos mais aprofundados, mas
mostram um caminho promissor para a produ¢do de metanol a partir do gas de sintese da
gaseificacao.

Para trabalhos futuros, recomenda-se a modelagem utilizando o equilibrio nao
estequiométrico para que se posso prever um numero maior de componente formados pela
gaseificagdo. Embora, a quantidade de outros componentes seja pequena, seria importante
verificar as condi¢cdes em que estes outros componentes sdo formados. Também seria
importante investigar a constru¢do de modelos de equilibrio em que a eficiéncia da conversao

de carbono seja prevista, visto que isto impacta na produgdo de CO, CO, e CH,.
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APENDICE

Table 1. Stream summary for conceptual design of Plant#1 processing wood chips

Streams
S1 S2 S3 S4 S5 S6 S7
Weight flow 4910.6  8080.8 8080.8  8080.8  8080.8  8080.8  8080.8
(kg/h)
Molar flow 170.2 336.7 336.7 347.1 347.1 347.1 347.1
(kmol/h)
Temperature 25.0 900.0 830.0 744.4 270.0 46.4 235.7
(O
Pressure (atm) 1.0 1.0 1.0 0.9 0.9 0.9 3.6
Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Mole fraction
H, 0.0000  0.1629  0.1629  0.2124  0.2124  0.2124 0.2124
Co, 0.0000  0.1127  0.1127  0.1184 0.1184  0.1184  0.1184
CH, 0.0000  0.0157  0.0157  0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
N, 0.7900  0.3999  0.3999 0.3879  0.3879  0.3879  0.3879
SO, 0.0000  0.0002  0.0002  0.0002 0.0002 0.0002  0.0002
Cco 0.0000  0.1687  0.1687  0.1695  0.1695  0.1695  0.1695
H,0 0.0000  0.1399  0.1399 0.1115 0.1115  0.1115  0.1115
0, 0.2100  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
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CH;0H 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Streams
S8 S9 S10 S11 S12 S13 S14
Weight flow 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8 0.0
(kg/h)
Molar flow 347.1 347.1 347.1 347.1 347.1 347.1 0.0
(kmol/h)
Temperature 77.7 289.8 350.0 350.0 349.4 45.0 44.3
()
Pressure (atm) 3.6 15.0 15.0 14.5 1.0 1.0 1.0
Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.008
Mole fraction
H, 0.2124 0.2124 0.2124 0.2598 0.2598 0.2598 0.0025
Co, 0.1184 0.1184 0.1184 0.1658 0.1658 0.1658 0.0058
CH, 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0000
N, 0.3879 0.3879 0.3879 0.3879 0.3879 0.3879 0.0137
SO, 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0000
Cco 0.1695 0.1695 0.1695 0.1221 0.1221 0.1221 0.0049
H,0 0.1115 0.1115 0.1115 0.0641 0.0641 0.0641 0.9730
0, 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CH;0H 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Streams
S15 S16 S17 S18 S19 S20 S21
Weight flow 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8
(kg/h)
Molar flow 347.1 347.1 347.1 347.1 347.1 347.1 347.1
(kmol/h)
Temperature 45.0 192.9 61.3 215.6 91.4 257.3 50.0
(°C)
Pressure (atm) 1.0 3.1 3.1 9.7 9.7 30.1 30.1
Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.869
Mole fraction
H, 0.2598 0.2598 0.2598 0.2598 0.2598 0.2598 0.2598
Cco, 0.1658 0.1658 0.1658 0.1658 0.1658 0.1658 0.1658
CH, 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
N, 0.3879 0.3879 0.3879 0.3879 0.3879 0.3879 0.3879
SO, 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002
Cco 0.1221 0.1221 0.1221 0.1221 0.1221 0.1221 0.1221
H,0 0.0641 0.0641 0.0641 0.0641 0.0641 0.0641 0.0641
0, 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CH;0H 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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Streams

S22 S23 S24 S25 S26 S27 S28
Weight flow 1065.6 1065.6 397.1 668.5 7015.2 168.0 6847.1
(kg/h)
Molar flow 454 454 21.7 23.7 301.8 83.3 218.4
(kmol/h)
Temperature 50.0 16.2 16.2 16.2 50.0 52.2 52.2
(°C)
Pressure (atm) 30.1 1.0 1.0 1.0 30.1 30.1 30.0
Vapor fraction 0.000 0.522 0.000 1.000 1.000 1.000 0.997
Mole fraction
H, 0.0537 0.0537 0.0008 0.1021 0.2907 1.0000 0.0201
CO, 0.1005 0.1005 0.0058 0.1871 0.1756 0.0000 0.2426
CH, 0.0001 0.0001 0.0000 0.0001 0.0001 0.0000 0.0002
N, 0.2728 0.2728 0.0118 0.5113 0.4052 0.0000 0.5598
SO, 0.0006 0.0006 0.0003 0.0008 0.0002 0.0000 0.0002
Cco 0.0966 0.0966 0.0047 0.1806 0.1260 0.0000 0.1741
H,0 0.4757 0.4757 0.9767 0.0179 0.0022 0.0000 0.0030
0, 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CH;0H 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Streams
S29 S30 S31 S32 S33 S34 S35
Weight flow 6847.1 6847.1 6847.1 6847.1 6847.1 6847.1 6847.1
(kg/h)
Molar flow 2184 218.4 218.4 218.4 218.4 218.4 218.4
(kmol/h)
Temperature 39.8 182.4 50.0 196.1 50.0 195.0 63.7
(°C)
Pressure (atm) 1.0 3.1 3.1 9.7 9.7 30.1 30.1
Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Mole fraction
H, 0.0201 0.0201 0.0201 0.0201 0.0201 0.0201 0.0201
Cco, 0.2426 0.2426 0.2426 0.2426 0.2426 0.2426 0.2426
CH, 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002
N, 0.5598 0.5598 0.5598 0.5598 0.5598 0.5598 0.5598
SO, 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002 0.0002
Cco 0.1741 0.1741 0.1741 0.1741 0.1741 0.1741 0.1741
H,0 0.0030 0.0030 0.0030 0.0030 0.0030 0.0030 0.0030
0, 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CH;0H 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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Streams

336 S37 S38 339 S40 S41 S42
Weight  flow 1043.6  5803.6 52232 5804 17919 17919 261174
(kg/h)
Molar  flow 373 1812  163.0 18.1 138.7 1387 10706
(kmol/h)
Temperature 64.1 64.1 64.1 64.1 56.1 53.7 11.3
cO)
Pressure (atm) 30.1 30.0 30.0 30.0 30.0 1.0 1.0

Vapor fraction 1.000 0.999 0.999 0.999 1.000 1.000 1.000

Mole fraction

H, 0.0000  0.0242  0.0242  0.0242  0.6040  0.6040  0.2252
CO, 0.0000  0.2925  0.2925  0.2925 0.0382  0.0382  0.1296
CH, 0.0000  0.0002  0.0002  0.0002  0.0000  0.0000 0.0001
N, 0.0000  0.6749  0.6749  0.6749  0.0881  0.0881  0.4467
SO, 0.0000  0.0003  0.0003  0.0003  0.0000  0.0000 0.0003
co 1.0000  0.0042  0.0042 0.0042  0.2691  0.2691  0.1555
H,0 0.0000  0.0036  0.0036  0.0036  0.0005 0.0005 0.0013
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;O0H 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0413
Streams
S43 S44 S45 S46 S47 S48 S49
Weightflow 26117.4 261174 261174 261174 261174 261174 26117.4
(kg/h)
Molar flow 1070.6  1070.6 1070.6  1070.6  1070.6  1070.6  1070.6
(kmol/h)
Temperature 135.2 50.0 188.1 50.0 187.4 78.1 236.9
°C)
Pressure (atm) 2.9 2.9 8.4 8.4 24.2 242 70.2

Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.377

Mole fraction

H, 0.2252  0.2252  0.2252  0.2252  0.2252  0.2252  0.2252
Co, 0.1296  0.1296  0.1296  0.1296  0.1296  0.1296  0.1296
CH, 0.0001  0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
N, 0.4467  0.4467  0.4467  0.4467  0.4467  0.4467  0.4467
SO, 0.0003  0.0003  0.0003  0.0003  0.0003  0.0003  0.0003
co 0.1555 0.1555  0.1555 0.1555  0.1555  0.1555  0.1555
H,0 0.0013  0.0013  0.0013  0.0013  0.0013  0.0013  0.0013
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000 0.0000
CH;O0H 0.0413  0.0413  0.0413  0.0413  0.0413  0.0413  0.0413
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Streams

S50 S51 S52 S53 S54 S55 S56
Weight flow 261174 261174 261174 26117.4 261174 23657.0 1245.1
(kg/h)
Molar flow 1070.6 995.3 995.3 995.3 995.3 908.2 478
(kmol/h)
Temperature 250.0 250.0 179.1 50.0 5.0 5.0 5.0
(°C)
Pressure (atm) 70.2 69.7 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
Vapor fraction 0.381 0.254 1.000 1.000 0.960 1.000 1.000
Mole fraction
H, 0.2252 0.1639 0.1639 0.1639 0.1639 0.1705 0.1705
CO, 0.1296 0.1366 0.1366 0.1366 0.1366 0.1420 0.1420
CH, 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0002 0.0002
N, 0.4467 0.4804 0.4804 0.4804 0.4804 0.4997 0.4997
SO, 0.0003 0.0004 0.0004 0.0004 0.0004 0.0004 0.0004
Cco 0.1555 0.1322 0.1322 0.1322 0.1322 0.1375 0.1375
H,0 0.0013 0.0041 0.0041 0.0041 0.0041 0.0010 0.0010
0, 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CH;0H 0.0413 0.0823 0.0823 0.0823 0.0823 0.0487 0.0487
Streams
S57 S58 S59 S60 S61 S62
Weight flow 24902.1 1215.3 60.3 1097.8 57.2 454 4
(kg/h)
Molar flow 956.0 394 1.9 343 32 24 .8
(kmol/h)
Temperature 5.0 5.0 55.0 55.0 100.0 27.6
(°C)
Pressure (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
Vapor fraction 1.000 0.000 1.000 0.000 0.000 0.000
Mole fraction
H, 0.1705 0.0014 0.0264 0.0002 0.0000 0.0007
Cco, 0.1420 0.0054 0.0799 0.0018 0.0000 0.0050
CH, 0.0002 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
N, 0.4997 0.0117 0.1655 0.0042 0.0000 0.0103
SO, 0.0004 0.0002 0.0014 0.0002 0.0000 0.0003
Cco 0.1375 0.0036 0.0481 0.0014 0.0000 0.0041
H,0 0.0010 0.0807 0.0000 0.0000 1.0000 0.9796
0, 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CH;0H 0.0487 0.8969 0.6787 0.9923 0.0000 0.0000

Fonte: a autora
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Table 2. Stream summary for conceptual design of Plant#2 processing wood chips.

Streams

S1 S2 S3 S4 S5 S6 S7
Weight flow 4910.6 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8 8080.8
(kg/h)
Molar flow 170.2 336.7 336.7 347.1 347.1 347.1 347.1
(kmol/h)
Temperature 25.0 900.0 830.0 744.4 270.0 46.4 235.7
(°O)
Pressure (atm) 1.0 1.0 1.0 0.9 0.9 0.9 3.6

Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000

Mole fraction

H, 0.000 0.163 0.163 0.212 0.212 0.212 0.212
Co, 0.0000  0.1127  0.1127 0.1184  0.1184  0.1184  0.1184
CH, 0.0000  0.0157  0.0157  0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
N, 0.7900  0.3999  0.3999  0.3879  0.3879  0.3879  0.3879
SO, 0.0000  0.0002  0.0002  0.0002  0.0002  0.0002  0.0002
co 0.0000  0.1687 0.1687  0.1695  0.1695 0.1695  0.1695
H,0 0.0000  0.1399  0.1399 0.1115 0.1115 0.1115  0.1115
0, 0.2100  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;0H 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
Streams
S8 S9 S10 S11 S12 S13 S14
Weight flow 8080.8 8080.8  8080.8  8080.8  8080.8  8080.8 0.0
(kg/h)
Molar flow 347.1 347.1 347.1 347.1 347.1 347.1 0.0
(kmol/h)
Temperature 77.7 289.8 350.0 350.0 349.4 45.0 44.3
((®)
Pressure (atm) 3.6 15.0 15.0 14.5 1.0 1.0 1.0

Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.008

Mole fraction

H, 0.212 0.212 0.212 0.260 0.260 0.260 0.002
CO, 0.1184 0.1184  0.1184  0.1658  0.1658  0.1658  0.0058
CH, 0.0001  0.0001  0.0001  0.0001  0.0001 0.0001  0.0000

N, 0.3879 03879  0.3879  0.3879  0.3879  0.3879  0.0137
SO, 0.0002  0.0002  0.0002  0.0002  0.0002  0.0002  0.0000
co 0.1695 0.1695  0.1695  0.1221  0.1221  0.1221  0.0049
H,0 0.1115  0.1115  0.1115  0.0641 0.0641 0.0641  0.9730

0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000 0.0000

CH;0H 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
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Streams

S15 S16 S17 S18 S19 S20 S21
Weight flow 8080.8 10046.0 10046.0 10046.0 10046.0 10046.0 10046.0
(kg/h)
Molar flow 347.1 493.0 493.0 493.0 493.0 493.0 493.0
(kmol/h)
Temperature 45.0 334 177.4 54.6 207.1 83.1 246.6
(°O)
Pressure (atm) 1.0 1.0 3.1 3.1 9.7 9.7 30.1
Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Mole fraction
H, 0.260 0.361 0.361 0.361 0.361 0.361 0.361
CO, 0.1658  0.1329  0.1329  0.1329  0.1329  0.1329  0.1329
CH, 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
N, 0.3879 03144 0.3144 03144 03144 0.3144 03144
SO, 0.0002  0.0002  0.0002  0.0002 0.0002  0.0002  0.0002
Cco 0.1221 0.1309  0.1309  0.1309  0.1309  0.1309  0.1309
H,0 0.0641 0.0451 0.0451 0.0451 0.0451 0.0451 0.0451
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;0H 0.0000  0.0156  0.0156  0.0156  0.0156  0.0156  0.0156
Streams
S22 S23 S24 S25 S26 S27 S28
Weight flow 10046.0 575.2 719.9 1295.1 1295.1 8750.9 332.8
(kg/h)
Molar flow 493.0 27.2 27.0 54.2 54.2 438.8 165.1
(kmol/h)
Temperature 50.0 15.9 15.9 15.9 50.0 50.0 53.6
(°O)
Pressure (atm) 30.1 1.0 1.0 1.0 30.1 30.1 30.1
Vapor fraction 0.890 0.000 1.000 0.498 0.000 1.000 1.000
Mole fraction
H, 0.361 0.001 0.150 0.075 0.075 0.396 1.000
Cco, 0.1329  0.0056  0.1598 0.0824  0.0824  0.1391 0.0000
CH, 0.0001 0.0000  0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0000
N, 0.3144 0.0116  0.4409  0.2254  0.2254  0.3254  0.0000
SO, 0.0002  0.0003 0.0008 0.0006  0.0006  0.0002  0.0000
co 0.1309  0.0061 0.2063 0.1058 0.1058 0.1340  0.0000
H,0 0.0451 0.7740  0.0144  0.3956  0.3956  0.0019  0.0000
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;0H 0.0156  0.2011 0.0281 0.1149  0.1149  0.0033 0.0000
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Streams

S29 S30 S31 S32 S33 S34 S35
Weight flow 8418.1 8418.1 8418.1 8418.1 8418.1 8418.1 8418.1
(kg/h)
Molar flow 273.7 273.7 273.7 273.7 273.7 273.7 273.7
(kmol/h)
Temperature 53.6 39.2 182.1 50.0 196.8 50.0 195.6
(°O)
Pressure (atm) 30.0 1.0 3.1 3.1 9.7 9.7 30.1
Vapor fraction 0.992 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Mole fraction
H, 0.032 0.032 0.032 0.032 0.032 0.032 0.032
Cco, 0.2231 0.2231 0.2231 0.2231 0.2231 0.2231 0.2231
CH, 0.0002  0.0002  0.0002  0.0002 0.0002 0.0002  0.0002
N, 0.5217  0.5217  0.5217  0.5217  0.5217  0.5217  0.5217
SO, 0.0003 0.0003 0.0003 0.0003 0.0003 0.0003 0.0003
Cco 0.2148 0.2148  0.2148 0.2148 0.2148 0.2148  0.2148
H,0 0.0030  0.0030  0.0030  0.0030  0.0030 0.0030  0.0030
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;0H 0.0053 0.0053 0.0053 0.0053 0.0053 0.0053 0.0053
Streams
S36 S37 S38 S39 S40 S41 S42
Weight flow 8418.1 1613.7 6804.4  6396.1 408.3 2354.8 2354.8
(kg/h)
Molar flow 273.7 57.6 216.1 203.1 13.0 235.7 235.7
(kmol/h)
Temperature 70.5 71.0 71.0 71.0 71.0 58.2 56.7
(°O)
Pressure (atm) 30.1 30.1 30.0 30.0 30.0 30.0 1.0
Vapor fraction 1.000 1.000 0.999 0.999 0.999 1.000 1.000
Mole fraction
H, 0.032 0.000 0.040 0.040 0.040 0.703 0.703
Cco, 0.2231 0.0000  0.2825 0.2825 0.2825 0.0155 0.0155
CH, 0.0002  0.0000  0.0002  0.0002  0.0002  0.0000  0.0000
N, 0.5217  0.0000  0.6607  0.6607 0.6607  0.0364  0.0364
SO, 0.0003 0.0000  0.0003 0.0003 0.0003 0.0000  0.0000
Cco 0.2148 1.0000  0.0054  0.0054  0.0054  0.2448 0.2448
H,0 0.0030  0.0000  0.0038 0.0038 0.0038 0.0002  0.0002
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;0H 0.0053 0.0000  0.0067  0.0067  0.0067 0.0004  0.0004
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Streams

S43 S44 S45 S46 S47 S48 S49
Weight flow 3074.6  3074.6 3074.6  3074.6 30746  3074.6  3074.6
(kg/h)
Molar flow 262.6 262.6 262.6 262.6 262.6 262.6 262.6
(kmol/h)
Temperature 52.3 202.7 50.0 199.4 50.0 199.2 50.0
(O
Pressure (atm) 1.0 2.9 2.9 8.4 8.4 24.2 24.2
Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Mole fraction
H, 0.646 0.646 0.646 0.646 0.646 0.646 0.646
Cco, 0.0304 0.0304 0.0304 0.0304 0.0304 0.0304 0.0304
CH, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
N, 0.0779  0.0779  0.0779  0.0779  0.0779  0.0779  0.0779
SO, 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
Cco 0.2408  0.2408 0.2408 0.2408 0.2408 0.2408 0.2408
H,0 0.0017  0.0017  0.0017 0.0017 0.0017 0.0017  0.0017
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;0H 0.0032  0.0032  0.0032  0.0032 0.0032  0.0032  0.0032
Streams
S50 S51 S52 S53 S54 S55 S56
Weight flow 30746 3074.6 3074.6 3074.6 3074.6  3074.6 1965.2
(kg/h)
Molar flow 262.6 262.6 180.8 180.8 180.8 180.8 145.8
(kmol/h)
Temperature 199.2 250.0 250.0 236.5 50.0 5.0 5.0
(°O)
Pressure (atm) 70.2 70.2 69.7 1.0 1.0 1.0 1.0
Vapor fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.807 1.000
Mole fraction
H, 0.646 0.646 0.486 0.486 0.486 0.486 0.601
Cco, 0.0304  0.0304  0.0445 0.0445 0.0445 0.0445 0.0546
CH, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000 0.0000  0.0000
N, 0.0779  0.0779  0.1132  0.1132 0.1132 0.1132  0.1396
SO, 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0002
co 0.2408 0.2408  0.1231 0.1231 0.1231 0.1231 0.1517
H,0 0.0017  0.0017  0.0021 0.0021 0.0021 0.0021 0.0001
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;0H 0.0032  0.0032  0.2311 0.2311 0.2311 0.2311 0.0527
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Streams

S57 S58 S59 S60 S61 S62
Weight flow 1109.5 1684.7 83.9 1216.1 384.7 384.7
(kg/h)
Molar flow 349 62.1 2.8 38.0 21.3 21.3
(kmol/h)
Temperature 5.0 12.5 55.0 55.0 99.8 99.8
O
Pressure (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
Vapor fraction 0.000 0.000 1.000 0.000 0.000 0.000
Mole fraction
H, 0.005 0.003 0.068 0.000 0.000 0.000
Cco, 0.0020  0.0036  0.0617  0.0014  0.0000  0.0000
CH, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
N, 0.0032  0.0069  0.1138 0.0029  0.0000  0.0000
SO, 0.0001 0.0002  0.0017  0.0002  0.0000  0.0000
Cco 0.0038 0.0048  0.0765 0.0022 0.0000  0.0000
H,0 0.0102  0.3444  0.0006  0.0023 0.9989  0.9989
0, 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000
CH;0H 0.9758 0.6367  0.6774  0.9906  0.0011 0.0011
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