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RESUMO

Os combustiveis tém um papel fundamental no cenario ambiental global. A
busca por meios alternativos e sustentaveis para sua produ¢édo vem ganhando espago
no mercado mundial, visando a mitigagao do efeito estufa. A conversao de biogas em
gas de sintese via reforma catalitica, para sua posterior aplicagdo em sintese Fischer-
Tropsch, € um dos processos mais estudados para a producao de biocombustiveis
liquidos. Apesar disso, essa macro etapa ainda possui desvantagens econdémicas e
ambientais. Neste trabalho, estudou-se a viabilidade técnica de uma planta de
produgcdo de gas de sintese a partir do biogas, e entdo aplicou-se uma otimizagao
multiobjetivo com foco em lucro e impacto ambiental. Inicialmente, foram analisadas
duas etapas do processo geral: 1) upgrading do biogas via separagao por membranas
e lavagem com agua pressurizada; 2) processo de reforma catalitica via reforma a
seco (DR) ou bi-reforma (BR). Os processos foram avaliados do ponto de vista
termodinamico usando o software Aspen Plus V12.1®. Trés propriedades foram
selecionadas para realizar a avaliacdo de todo o sistema: conversao de CHya,
conversao de CO:2 e razao molar H2/CO. Os resultados preliminares mostraram que a
lavagem da agua pressurizada é superior para realizar o upgrading do biogas. Além
disso, para a reforma catalitica, todas as simulacdes realizadas para ambos os
processos mostraram resultados promissores para a conversao do biogas em syngas.
No entanto, o processo BR com menor razdo molar de vapor de agua, temperatura
elevada e pressao de 0,1 MPa mostrou a combinacéo de resultados mais promissora
para a sintese de FT, de forma a considerar fatores ambientais e produtivos. A partir
da escolha de lavagem com agua e bi-reforma como op¢des superiores para o objetivo
deste trabalho, diferentes cenarios de processo foram estudados. A escolha do melhor
deles foi baseada em parametros como a fracdo molar de H2S na corrente final do
biogas limpo (apds o upgrading), a fragcdo massica de H20 da corrente do produto,
fatores energéticos da operacdo no reator de reforma, conversao dos reagentes,
vazdo de gas de sintese produzida, dentre outros. O melhor cenario foi, entao,
aperfeicoado através de uma otimizagdo multiobjetivo, visando a maximizagdo do
lucro operacional e a minimizagao da rede emissora de CO2. O primeiro deles foi
calculado com base nos custos de venda do produto, aquisicdo de matéria-prima e
gastos com utilidades, enquanto o impacto ambiental foi medido com base no CO:
equivalente emitido das correntes de entrada e saida do processo. A curva de Pareto
obtida mostrou que nao é possivel encontrar um Unico cenario que represente a
otimizacao como um todo, ou seja, uma das fungdes objetivo sempre sera prejudicada
quando houver melhora na outra FO. Ainda, ela também mostrou que o processo
possui algumas ressalvas, como elevados teores de agua na corrente de syngas e
altos gastos energéticos do processo como um todo. Logo, s&o necessarias melhorias
como a implementagado de um sistema de remogao de agua do produto e a analise do
processo incluindo a etapa de sintese FT, ja que o balango energético da reforma
catalitica pode ser equilibrado e integrado a ela.

Palavras-chave: Biocombustiveis, Biogas, Syngas, Processo de Reforma Catalitica,
Otimizacgéao.



ABSTRACT

Fuels play a fundamental role in the global environmental landscape. The
search for alternative and sustainable means of their production is gaining traction in
the world market, aiming to mitigate the greenhouse effect. The conversion of biogas
into synthesis gas through catalytic reforming, for subsequent application in Fischer-
Tropsch synthesis, is one of the most studied processes to produce liquid biofuels.
However, this macro step still has economic and environmental disadvantages. In this
study, the technical feasibility of a synthesis gas production plant from biogas was
investigated, followed by a multi-objective optimization focusing on profit and
environmental impact. Initially, two stages of the overall process were analyzed: 1)
biogas upgrading through membrane separation and pressurized water scrubbing; 2)
catalytic reforming process via dry reforming (DR) or bi-reforming (BR). The processes
were thermodynamically evaluated using Aspen Plus V12.1® software. Three
properties were selected for assessing the entire system: CH4 conversion, CO2
conversion, and H2/CO molar ratio. Preliminary results showed that pressurized water
scrubbing is superior for biogas upgrading. Furthermore, for catalytic reforming, all
simulations conducted for both processes showed promising results for biogas
conversion into syngas. However, the BR process with lower molar ratio of water
steam, high temperature, and 0.1 MPa pressure exhibited the most promising
combination of results for FT synthesis, considering environmental and productive
factors. After selecting water scrubbing and bi-reforming as the preferred options for
the purpose of this study, different process scenarios were examined. The choice of
the best scenario was based on parameters such as the molar fraction of H2S in the
clean biogas stream (after upgrading), the mass fraction of H20 in the product stream,
energy factors in the reformer reactor operation, reactant conversion, synthesis gas
production rate, among others. The best scenario was then improved through a multi-
objective optimization, aiming to maximize operational profit and minimize the CO:
emission network. The former was calculated based on product sales costs, raw
material procurement, and utility expenses, while the environmental impact was
measured based on the equivalent CO2 emitted from the input and output streams of
the process.The Pareto curve obtained showed that it is not possible to find a single
scenario that represents the optimization, meaning that one of the objective functions
will always be compromised when the other improves. It also revealed some
drawbacks of the process, such as high water content in the syngas stream and high
energy consumption throughout the process. Therefore, improvements are needed,
such as the implementation of a water removal system from the product and an
analysis of the process, including the FT synthesis step, as the energy balance of
catalytic reforming can be balanced and integrated into it.

Key words: Biofuels, Biogas, Syngas, Catalytic Reforming Process, Optimization.
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1 INTRODUGAO

No ano de 2015, 193 lideres mundiais participaram do Acordo de Paris,
encontro que estabeleceu 17 acordos globais denominados Objetivos de
Desenvolvimento Sustentavel (ODS). Essas metas, estipuladas pela Organizagao das
Nagdes Unidas (ONU), devem ser realizadas até o ano de 2030 e possuem diversos
objetivos, dentre os quais estdo o uso de energia limpa e acessivel (ODS 07) e a agao
contra a mudanca global do clima (ODS 13).

Visando atender a ambos os ODS mencionados, relacionados ao aumento do
uso de fontes de energia mais sustentaveis, o Brasil possui duas metas de reducgao
das emissdes de gases de efeito estufa (GEEs): até 2025, essas emissbdes devem cair
37 %, estendendo esse valor para 43 % até 2030. Para tanto, o pais busca, por
exemplo, investir em fontes alternativas de energia, utilizar tecnologias mais limpas
no setor industrial, ampliar e aprimorar o setor de transportes e reduzir o
desmatamento.

Uma das rotas mais discutidas para reduzir a emissdo dos GEEs, bem como
amenizar o aquecimento global e evitar a erradicacdo dos recursos fésseis, € a
utilizacao de combustiveis renovaveis, aqueles originados de fontes alternativas néao
poluentes. Dentre eles, é possivel destacar o biodiesel e o etanol, amplamente
empregados no setor de transportes, além do biogas, responsavel pela geragao de
energia limpa. Dados da Agéncia Nacional de Petroleo (ANP) mostram que em 2019,
o Brasil exportou mais de 13 milhdes de m® de combustiveis e importou cerca de 34
milhées de m® no mesmo ano, o que comprova a demanda brasileira desses produtos
[1].

Ao mesmo tempo, nota-se um aumento nas discussdes a respeito do uso do
biogas n&o s6 para geragao de energia limpa, mas também na sua conversao em
outros compostos da industria, como o gas de sintese (ou syngas). Essa outra mistura
de gases pode ser usada na producao de diferentes insumos (como o gas hidrogénio,
o metanol ou o etanol), além de ser um intermediario na produgdo de combustiveis
sintéticos renovaveis, como o biodiesel e o bioquerosene de aviacdo, ambos de
grande importancia para o setor de transportes.

A sintese de Fischer-Tropsch (FT) é uma das rotas mais estudadas para a
producdo de combustiveis sintéticos renovaveis. Ela pode ser realizada utilizando

biogas, COz2, biomassa lignoceluldsica ou oleaginosas como matéria-prima, sendo
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capaz de produzir cadeias de hidrocarbonetos com diferentes tamanhos (leves,
intermediarios e pesados). Apesar dos pontos positivos que essa tecnologia possuli,
alguns obstaculos ainda s&o encontrados. Dentre eles, pode-se destacar os impactos
econdmico e ambiental (do ponto de vista industrial) causados pela primeira etapa do
processo FT, que abrange o upgrading e a reforma catalitica do biogas em gas de

sintese.

1.1 OBJETIVOS

O trabalho proposto tem como objetivo principal analisar a viabilidade técnica
de uma planta de produgédo de gas de sintese, a partir do upgrading e da reforma
catalitica do biogas, e otimiza-la de forma a maximizar lucro e minimizar impacto
ambiental.

Ainda, os objetivos especificos deste trabalho sao:

o Avaliar o comportamento termodinamico de diferentes processos de upgrading

e reforma catalitica do biogas, através de modelagem e simulagao;

o Definir e propor uma planta de produgao de gas de sintese a partir do biogas,
com base nas analises termodinamicas previamente realizadas;
o Otimizar a planta de producao de gas de sintese a partir do biogas, a fim de

maximizar o lucro e minimizar o impacto ambiental do processo.

1.2 ESTRUTURAGCAO DA TESE

Este trabalho foi organizado de forma a facilitar o entendimento do leitor. Dessa

forma, a divisdo dos capitulos foi feita seguindo a descrigdo abaixo:

Capitulo 2: Fundamentagéo Tedrica

Neste capitulo, sdo abordados os principais aspectos teéricos que fundamentam este
trabalho. Para facilitar a leitura, ele foi subdividido em quatro subtépicos, tratando do
biogas (2.1), do gas de sintese (2.2), da rota Fischer-Tropsch (2.3) e dos métodos de

otimizacéo (2.4).
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Capitulo 3: Analise Termodinamica

O foco deste capitulo € aprofundar o primeiro objetivo especifico proposto, que
consiste em avaliar o comportamento termodindmico de diferentes processos de
upgrading e reforma catalitica do biogas, por meio de modelagem e simulagdo. Para
melhor abordagem, o capitulo foi dividido em duas partes: a analise do upgrading do
biogas (tépico 3.1) e a analise da reforma catalitica (tépico 3.2).

Capitulo 4: Estudo de Rotas

Este capitulo esta direcionado a realizagcao do objetivo especifico 2, que é definir e
propor uma planta de produgdo de gas de sintese a partir do biogas, com base nas
analises realizadas anteriormente. Para uma apresentacdo mais coerente, o capitulo
foi subdividido em trés partes: a descri¢ao das rotas analisadas (4.1), a justificativa da
escolha da rota final (4.2) e a exposicao detalhada da metodologia e parametros

técnicos da rota final escolhida (4.3).

Capitulo 5: Otimizagdo de Processos

O ultimo capitulo abrange a proposta do objetivo especifico 3, cujo foco é otimizar a
planta de producao de gas de sintese a partir do biogas, a fim de maximizar o lucro e
minimizar o impacto ambiental do processo. Ele foi dividido em cinco subtépicos, de
forma a contextualizar o leitor sobre: a descrigdo das fungdes objetivos FO1 e FO2
(5.1 e 5.2), a abordagem da otimizagdo multiobjetivo (5.3), os resultados e discussdes

obtidos para a rota final (5.4), e possiveis aperfeicoamentos para a rota final (5.5).
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2 FUNDAMENTAGAO TEORICA

2.1 BIOGAS

Cada vez mais, a industria tem buscado formas alternativas para geragao de
energia, visando a minimizagao dos impactos ambientais causados por ela. Dentro
desse cenario, 0 biogas, um biocombustivel obtido de processos bioldgicos, aparece
como uma solugao potencial a ser analisada.

O biogas é uma mistura gasosa composta majoritariamente por gas metano
(CHa4) e gas carbbnico (CO2), mas que também pode conter tragos de gas nitrogénio
(N2), gas oxigénio (O2), vapor de agua (Hz20), gas hidrogénio (Hz2), ambnia (NH3) e
sulfeto de hidrogénio (H2S). E produzido em reatores biolégicos, denominados
biodigestores, a partir da digestdo anaerébia (auséncia de oxigénio) de diferentes
materiais organicos. A propor¢ao de sua composi¢cao quimica final varia de acordo
com a matéria-prima utilizada, a temperatura e o pH mantidos no biodigestor e a taxa
de carregamento orgéanico (quantidade de material organico inserido por unidade de
volume do reator) [2], [3]. A Tabela 1 indica a composig¢ao do biogas a depender do

material organico utilizado para sua geracgao.

Tabela 1 - Composicéo do biogas a partir de diferentes materiais organicos.

Fonte de Biogds CH4 (%) CO2(%) N2(%) O2(%) H2S (%) Outros

Gases gerados de

residuos agricolas 45-75 25-55 0-25 0,01-5 Tragos Tragos de NHs.
e aterros

H20: 2-7% (20-40°C);
Materiais organicos H2: < 1%; Tracos de
50-75 25-45 2 Tragos <1
diversos NHs, siloxanas,

halogenetos.

Residuos gerais da
digestdo anaerébia 50-70 25-50 - - - -

fermentativa

Residuos
) 40-70 30-60 - - - -
organicos urbanos

Residuos solidos
45-60 40-55 - - - -
de aterros
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Residuos solidos Tracos de outros
o 55-70 30-45 - - -
municipais gases.
H20: 3-20%;
Gases de Aterro
o 25-60 7-60 - 0,6-3 - Tragos de outros
Sanitario
gases.
Ho: < 1%;
Biomassa 55-70 27-44 - - <3 Tragos de siloxanas,

NHs e halogenados.

Fonte: Adaptado de [2].

A presenca do gas metano na composi¢cao do biogas garante uma elevada
capacidade de geragdo de energia, através da queima desse biocombustivel.
Segundo Angelidaki et. al. (2018) [3], para um biogas com teor de CH4 de 60-65 %, o
poder calorifico € de 20-25 MJ/m?3-biogas. Logo, altas quantidades de CO2 e N2
reduzem a proporgdo de CHs presente na mistura, afetando negativamente essa
propriedade. Além disso, os compostos NH3s e H2S sdo téxicos e corrosivos,
prejudicando equipamentos e a geracédo de calor e energia. Devido a isso, existem
tratamentos responsaveis pela limpeza do biogas e retirada dos compostos citados,
antes de sua utilizagdo em determinados processos industriais. Essa etapa é
denominada upgrading do biogas e sera discutida no subtopico 2.3.1 deste trabalho
[3].

Mundialmente falando, sete paises concentram 73,8 % da capacidade
instalada de geragéo de energia elétrica a partir do biogas. O Brasil se encontra na
sétima posi¢cao, com capacidade avaliada em 417 MW no ano de 2021. Esse valor
corresponde a 2,1 % da capacidade mundial. Além disso, os trés paises com maiores
potenciais de produgéao de eletricidade utilizando biogas sdo a Alemanha (7.459 MW),
os Estados Unidos (2.291 MW) e o Reino Unido (1.858 MW) [4].

Focando exclusivamente no Brasil, em 2021, havia 755 plantas de biogas em
operagao no pais, encarregadas pelos 2,3 bilhdes Nm? de biogas produzidos no ano.
O setor de saneamento (aterros sanitarios, ETE’s e usinas de tratamento de residuos
organicos) foi responsavel por 74 % desse volume total, seguido pelo setor industrial
(16 %) e o setor agropecuario (10 %) [5].

De acordo com a Figura 1, os estados com maior numero de plantas de biogas
em operagao no Brasil sdo: Minas Gerais, Parana, Goias, Santa Catarina, Sdo Paulo

e Mato Grosso. Apesar disso, a maior produgao de biogas esta concentrada nos
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estados de S&o Paulo, Rio de Janeiro e Parana. Apenas o primeiro é responsavel por
produzir 34 % do biogas do pais, totalizando 798 milhées de m3*ano [5].

Figura 1 - Plantas de Biogas em operacgao no Brasil (2021).

Plantas e biogas om cperacsa

Fonte: CIBiogas, 2021 [5].

Segundo a CIBiogas (2021) [5], o uso do biogas no Brasil possui trés
finalidades: geracao de energia elétrica, energia térmica e produgédo de biometano.
Cerca de 87 % das plantas de biogas do pais sdo destinadas apenas para produgéo
de eletricidade, e sdo capazes de abastecer mais de 1 milhdo de residéncias
brasileiras. Além disso, 11 % das instalagdes geradoras de biogas produzem energia
térmica, totalizando mais de 4 milhdes de botijdes de gas. Finalmente, apenas 10
plantas, ou 1 %, sdo destinadas para a produgao de biometano e geram o equivalente
a 378 mil litros de diesel por dia.

A producdo de biogas cresce cada vez mais, baseada em estimulos
econbémicos, climaticos e ambientais. No entanto, existem alguns obstaculos
relacionados a ela, como a logistica de suprimento das matérias-primas e a
localizagao dos biodigestores. A instalacédo de uma planta para geragao de biogas, o
gerenciamento eficiente e o planejamento logistico de suprimento adequado séo
pontos fundamentais para que o custo do processo seja reduzido e torne-o viavel [2].
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2.2 GAS DE SINTESE

Recentes estudos mostram o gas de sintese como uma matéria-prima
alternativa para producédo de combustiveis, quimicos gerais, gas hidrogénio e para a
geracgéao de energia. Como consequéncia, essa abordagem possibilita a neutralizagéo
das emissdes dos gases de efeito estufa [6].

Também conhecido como syngas, o gas de sintese € uma mistura gasosa
composta majoritariamente por gas hidrogénio (H2) e mondxido de carbono (CO),
podendo conter componentes indesejados, como CO2, H20 e CH4 [7].

Uma das grandes vantagens do syngas é a sua vasta aplicagcao em diferentes
campos da industria, conforme apresentado na Figura 2. Ele pode servir de insumo
direto para a produgdo de metanol, etanol, hidrogénio ou gas natural obtido
sinteticamente. A partir desses compostos, outros também podem ser obtidos, como
acido acético, DME e a aménia. O gas de sintese também atua como substituto ao
gas natural, possuindo um alto poder calorifico e sendo capaz de gerar vapor e
energia. E, finalmente, ele pode ser usado como intermediario na produgédo de

combustiveis sintéticos, pela rota Fischer-Tropsch [7], [8].

Figura 2 - Aplicagdes para o gas de sintese.

| Gas natural
I sintético

[ . ][ Produtos ]
Amonia .
Quimicos

Pilhas [Combustl’vel

Gas de sintese

f

de de
Combustivel transporte

k.

[ Olefinas ]—»[ Poliolefinas]

Acetato de
Metilo

Formaldeido

Fischer-Tropsch

Ceras

Gasolina

Acido
Acético

Anidrido

acetico

Esteres

Fonte: Adaptado de [8].
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Existem diferentes rotas para produzir o gas de sintese, classificadas em
producao direta ou indireta. Na primeira delas, ocorre a geragao simultanea de ambos
0os componentes do syngas pela conversao da matéria-prima. Dentro dessa classe
estdo a gaseificacdo de biomassa, a reforma do metano ou do biogas e a
gaseificagao/reforma do glicerol. Enquanto isso, na produgéo indireta, o H2 e o CO
sao produzidos separadamente e misturados em um processo final. A geracédo do gas
hidrogénio é feita pela eletrdlise da agua, enquanto que o CO é obtido pela converséo
do COg, este podendo ser capturado do ar ou de fontes concentradas provenientes
da industria [7].

O gas de sintese pode ser produzido a partir de diferentes fontes de carbono.
Essas matérias-primas podem ser de origem féssil (carvao, gas natural, petréleo ou
coque do petréleo) ou de biomassa lignoceluldsica (residuos orgéanicos, agro residuos,
oleaginosas), e a sua escolha interfere diretamente na composicao final do gas de
sintese produzido [6], [9].

No Brasil, varias matérias-primas podem ser listadas como fonte para a
producdo direta do syngas, conforme apresentado na Tabela 2. Segundo estudo
realizado pelo ProQR — Combustiveis Alternativos sem Impactos Climaticos, em
parceria com o Ministério da Ciéncia, Tecnologia e Inovagdes (MCTI) e a Deutsche
Gesellschaft fur Internationale Zusammenarbeit (G1Z) [7], foi investigado o potencial
de diferentes segmentos da industria brasileira para a produ¢do de gas de sintese,
visando sua aplicagao na sintese Fischer-Tropsch. Foram analisadas as industrias de
soja, biodiesel, cana-de-agucar, etanol, milho, arroz, ago, cimento e papel e celulose.
Todas elas possuem residuos ou subprodutos com capacidade, ndo sé para gerar o
syngas, mas também para produzir compostos com alto valor agregado, como os
combustiveis sintéticos. A ideia desse reaproveitamento abrange conceitos
importantes, como o de biorrefinarias integradas, que trazem beneficios econémicos

e ambientais para a industria [7].

Tabela 2 - Fontes de matéria-prima para a converséao direta de syngas e seus processos de
conversao.

Matéria-Prima Processo de conversao

Combustiveis fosseis
Carvéo, coque de petréleo, petréleo Gaseificagéo

Gas natural Reforma do gas natural
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Biomassa vegetal Gaseificagéo de lignocelulose

Agroindustria

Residuos agricolas e animais Gaseificacdo de biomassa
Bioetanol Gaseificagédo do bagaco
Biodiesel Gaseificagado/reforma do glicerol
Biogas Reforma do metano
Residuos florestais Gaseificagdo de biomassa

Residuos urbanos

Residuos solidos urbanos Gaseificagao
Tratamento de aguas residuais Reforma do metano
Industria de papel e celulose Gaseificacéo de cascas e licor negro

Fonte: Adaptado de [7].

Com base nos dados de geragao de residuos das industrias citadas, usando
2018 como ano de referéncia, foi averiguado que a regiao Centro-Oeste do Brasil tem
o maior potencial de produgéo de gas de sintese (35 % do total), seguida do Sudeste
e do Sul, com 26 % e 23 %, respectivamente. Devido a baixa presenca dos setores
abordados nas regides Norte e Nordeste, ambas ndo mostraram bom potencial na
producao de syngas. Além disso, a gaseificacdo de residuos agricolas das industrias
de soja, milho e cana-de-agucar possui 0 maior potencial para gerar gas de sintese,
com produgdes anuais projetadas respectivamente de 299 milhdes, 158 milhdes e 146
milhdes de toneladas [7].

O mercado mundial de gas de sintese foi de mais de 48 bilhdes de ddlares em
2021, sendo que 30,8 % da receita desse mercado foi de responsabilidade da América
do Norte, com projegao de 5,9 % de crescimento até 2030. Em relagao as tecnologias
de producao, a previsao para esse mesmo ano € o alto crescimento da reforma a

vapor e da gaseificagdo da biomassa para a produgéo do syngas [10].

2.3 ROTA FISCHER-TROPSCH

E de conhecimento geral que o mundo vem buscando alternativas para o
problema do aquecimento global e suas consequéncias em diferentes setores da
sociedade. Uma vez que os combustiveis renovaveis sao aliados no combate desses
impactos, a American Society for Testing and Materials (ASTM) estabeleceu

diferentes rotas que visam a producao desses combustiveis, dispostas na Tabela 3.
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Tabela 3 - Processos de conversao aprovados pela ASTM para a producgéo de biocombustiveis.

Razao
Norma Principais o
Processo de conversao Sigla volumétrica
ASTM insumos o
maxima*
ASTM Querosene parafinico B )
Carvao, gas
D7566 hidroprocessado oriundo de FT-SPK 50%
natural, biomassa
Anexo 1 sintese Fischer-Tropsch
ASTM Querosene parafinico Bio-6leos, gordura
D7566 hidroprocessado a partir de HEFA-SPK animal, 6leos 50%
Anexo 2 ésteres e acidos graxos reciclados
ASTM Isoparafinas sintéticas Biomassa usada
D7566 hidroprocessadas a partir da SIP para producgéo de 10%
Anexo 3 fermentagao de acucares acucar
Querosene FT contendo
ASTM .
derivados da alquilagdo de Carvao, gas
D7566 FT-SPK/A 50%
aromaticos leves de fontes natural, biomassa
Anexo 4
nao petroliferas
ASTM Querosene parafinico Biomassa da
D7566 sintetizado a partir de alcoois ATJ-SPK producéo de etanol 50%
Anexo 5 (ATJ, alcohol-to-jet) ou isobutanol
Oleos vegetais
ASTM ) (soja, pinhao-
Querosene derivado de
D7566 CHJ manso, tungue, 50%
hidrotermélise catalitica
Anexo 6 camelina e
carinata)
Querosene parafinico
ASTM
sintetizado a partir do HC-HEFA- , )
D7566 Oleo de microalgas 10%
hidroprocessamento de SPK
Anexo 7
ésteres e acidos graxos
Gorduras, Oleos e
ASTM Coprocessamento de ésteres
HEFA graxas
D1655 e 4cidos graxos em refinarias 5%
coprocessado coprocessados
Anexo A1 de petroleo
com petréleo
Coprocessamento de
ASTM Produtos FT
hidrocarbonetos Fischer- FT
D1655 o coprocessados 5%
Tropsch em refinarias de coprocessado .
Anexo A1 com petréleo

petréleo

*Razao volumétrica maxima autorizada pela ASTM para misturas entre o biocombustivel produzido
pela rota em questdo e o combustivel de origem féssil.

Fonte: Adaptado de [11].
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A sintese de Fischer-Tropsch (FT) é uma tecnologia que permite a obtengéo de
combustiveis de alta qualidade com carater renovavel, a partir de matérias-primas
alternativas, como biomassa lignocelulésica, oleaginosas e biogas. A reagao catalitica
utiliza como reagente o gas de sintese (uma mistura de CO e H2), e produz cadeias
de hidrocarbonetos de diferentes tamanhos e propriedades [12].

Essa rota tecnoldgica foi descoberta no ano de 1923, momento em que o
mundo sofria os danos causados pela Primeira Guerra Mundial e, especificamente a
Alemanha, sofria diversos embargos econdmicos sancionados por paises rivais.
Devido a caréncia de recursos fosseis, 0 pais passou a investigar meios alternativos
para substituir o petréleo e produzir combustiveis. A partir dai, foi descoberto o
processo de produgdo de hidrocarbonetos liquidos utilizando carvao (coal to liquids,
CtL), pelos quimicos Franz Fischer e Hans Tropsch [13].

No final da Segunda Guerra Mundial, com a nova derrota alema e as
descobertas de novas reservas de petroleo, o que tornou o produto abrangente e
barato, a tecnologia CtiL perdeu espago no mercado, ficando concentrada
exclusivamente na Africa do Sul até a década de 1970. Nesse periodo, devido & crise
do petroleo, a tecnologia FT retornou ao cenario mundial e fixou-se como uma rota
alternativa para produgao de combustiveis liquidos, capaz de utilizar matérias-primas
alternativas e amenizar os efeitos ambientais causados pelas fontes fosseis [13].

De forma geral, a rota para a produgao de hidrocarbonetos por meio da sintese
FT é definida por trés etapas principais, conforme representado na Figura 3.

Figura 3 - Etapas gerais da rota Fischer-Tropsch.

- Syngas ndo
- COz ndo reagido
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Fonte: Adaptado de [13].
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Inicialmente, as matérias-primas selecionadas sdo submetidas a um processo
de conversdo em gas de sintese (syngas), cuja caracterizagéo é feita com base na

alimentacéo utilizada. E importante destacar que, a depender dessa matéria-prima,
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sao necessarios pré-tratamentos que possam adaptar suas condigdes e propriedades
para o reator de conversao térmica. O syngas obtido é entédo direcionado ao reator de
sintese FT, no qual o syncrude, uma mistura de hidrocarbonetos de distintos
tamanhos de cadeia, sera o produto principal. Esse, entdo, deve ser destinado a um
processo de refino e fracionamento (upgrading), que o convertera aos combustiveis
sintéticos desejados.

2.3.1 Upgrading do Biogas

Dependendo do biogas utilizado como matéria-prima para a sintese FT, é
necessario o emprego de uma etapa anterior a reforma catalitica, denominada
upgrading do biogas. Ela sera responsavel pela limpeza do biogas e retirada de
compostos como NHs, H2S e até mesmo, em alguns casos, o CO2, antes de sua
utilizagdo em determinados processos industriais [3].

De maneira geral, existem diferentes tecnologias para realizagao da purificagao
do biogas, de carater fisico, quimico ou bioldgico. Dentre elas, é possivel destacar os
processos de absorgao fisica (lavagem com agua ou utilizando solventes orgéanicos),
absorcao quimica (solugdes de aminas), adsor¢ao (PSA e TSA), separagao por
membranas e separagao criogénica, conforme mostra a Figura 4 [3]. Os processos

aprofundados neste trabalho foram descritos nas sec¢bes a seguir.

Figura 4 - Tecnologias de upgrading do biogas.
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2.3.1.1 Water Scrubbing

A lavagem com agua, mais conhecida como water scrubbing, € um processo
que pode ser classificado como uma absorgao fisica. Ele € baseado na diferenga de
solubilidade que uma mistura de gases contém quando é dissolvida em uma solugao
responsavel por essa lavagem, que nesse caso, é a propria 4gua. E o processo mais
empregado na industria para o upgrading do biogas, com 41 % da presenga do
mercado mundial [15].

Sua grande vantagem é a capacidade de dissolver o H2S e o0 CO2 em um unico
processo, uma vez que a solubilidade do CO2 em agua é 26 vezes maior que a do
CH4 (901 mL/L de H20 a 20 °C), e a do H2S é ainda maior que a do CO2 (2830 mL/L
de H20 a 20 °C) [16]. Dessa forma, ambos podem ser retirados do biogas, mantendo
ainda a presenga do gas metano na mistura [17].

O sistema de water scrubbing € composto por duas etapas principais e uma
etapa optativa, conforme apresentado na Figura 5. Inicialmente, o biogas € alimentado
no fundo de uma coluna de absorgao, ja pressurizado e levemente aquecido (9 a 12
bar, 30 a 50 °C), enquanto a agua €& fornecida pelo topo do equipamento,
caracterizando um fluxo contracorrente. Usualmente, empregam-se colunas de

recheio, visando aumentar a transferéncia de massa entre gases e agua [17]-[19].

Figura 5 - Esquema representativo da Water Scrubbing.
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Fonte: Adaptado de [15].

Com a retirada das impurezas, especialmente do H2S, sdo geradas duas
correntes: no topo, o biogas segue para uma etapa de secagem. Enquanto isso, a

agua contendo os gases dissolvidos (corrente de fundo) € direcionada para uma
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segunda coluna, responsavel por regenera-la, dessorvendo os gases contidos nela
por descompressao, e reutiliza-la no processo. A dessorcao € realizada utilizando ar
e agrega valor no sistema, uma vez que a demanda de agua € préxima de 200 m¥*h
para cada 1000 Nm3/h de biogas alimentado [3].

E possivel também adicionar um tanque flash entre as duas colunas, que visa
a retirada do CH4 que pode ter sido adsorvido na coluna inicial. Dessa forma, os
poucos tracos de metano contidos nessas corrente podem ser recuperados e

reciclados para o biogas purificado [3].

2.3.1.2 Separagdo por Membranas

A separagao por membranas (Figura 6) € um processo alternativo a absorgao
ou adsorgao convencionais, visando a purificagdo do biogas. Esse € baseado na
permeabilidade seletiva que a membrana utilizada possui com relagdo aos
componentes da mistura. Dependendo do objetivo principal do processo, esse pode
ser performado pelo método seco (gas-gas, operando a altas pressodes, 20 a 40 bar)

ou pelo método molhado (gas-liquido, operando a baixas pressées, 1 atm) [17].

Figura 6 - Esquema representativo da separagéo por membranas em um estagio.
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Fonte: Adaptado de [3].

Membranas poliméricas sao as mais utilizadas no processo de upgrading do
biogas. Nelas, o coeficiente de difusdo e a solubilidade do CO2 sdo maiores se
comparadas a do CHa. Isso faz com que o primeiro seja permeado para o lado de
menor pressao - podendo carregar indesejavelmente cerca de 10 a 15 % de CHs -
enquanto que o metano permanece no lado de maior pressao da membrana [3], [15].

Além disso, tanto membranas poliméricas vitreas como membranas

poliméricas emborrachadas sao capazes de performar o upgrading do biogas. No
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entanto, na pratica, as primeiras sdo melhores na permeacao do COz2, utilizando o
tamanho da particula como critério de seletividade. Membranas emborrachadas se
baseiam na seletividade por sor¢ao e, portanto, permeiam melhor o H2S, que é maior
e mais condensavel (maior temperatura critica) em comparagdo ao CO2. O
mecanismo de permeacdo pode ser descrito na Figura 7a para membranas vitreas e

Figura 7b para membranas emborrachadas [20].

Figura 7 - a) Tamanho relativo (membranas vitreas) e; b) condensabilidade (ponto de ebuli¢ao)
(membranas emborrachadas) dos principais componentes do gas natural.
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Fonte: Adaptado de [20].

Em casos praticos, é recomendado a retirada prévia do Hz2S presente no biogas,
de forma a evitar a corrosao. Além disso, sistemas compostos por um unico estagio
apresentam rendimentos menores de CH4 se comparados a dois ou trés estagios de
membranas. Outra grande desvantagem desse mecanismo € o alto custo e a

fragilidade do sistema (tempo de vida util entre 5 e 10 anos) [3].

2.3.2 Reforma Catalitica

Um dos processos criticos para a produgdo de biocombustiveis é a reforma
catalitica, cujo objetivo é a conversao de biogas ou gas natural em syngas (gas de
sintese). Para isso, esse processo pode ser realizado através de seis rotas diferentes:

a reforma a seco, reforma a vapor, bi-reforma, oxidagéo parcial, reforma autotérmica
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e tri-reforma. As reacbes principais, bem como suas respectivas entalpias, estao

dispostas na Tabela 4.

Tabela 4 - Reagdes principais das reformas cataliticas.

Reforma Reacgéo Principal Entalpia N° Ref.
(kJ/mol)

A seco CH,+C0, < 2C0O0+2H, + 247 (1) [21]

A vapor CH, + H,0 < CO+3H, + 206 (2) [13]

Bi-reforma 3CH,+2H,0+ CO, < 4(C0+8H, + 659 (3) [22]

Oxidacao parcial CH,+1/20, & CO +2H, - 36 (4) [13]

Autotérmica 3CH,+ H,0+ 0, 3C0+7H, +170 (5) [13]

Tri-reforma 2CH,+ H,0+ 1/20, + CO, 4CO+7H, + 417 (6) [23]

Fonte: A Autora, 2022.

A reforma a seco (ou Dry Reforming, DR) é uma reagdo que ocorre com a
utilizacédo do CO2 como agente reformador do gas metano, gerando CO e Hz. A reagéo
principal, que apresenta carater endotérmico, é dada pela Equacao (1), ocorrendo em
temperaturas de 850 a 1000 °C e pressodes proximas a atmosférica [2], [18]. A catalise
da reacao é operada com metais nobres ou niquel, suportados em alumina, e com
ela, sdo obtidas razées de H2/CO entre 0,7 e 1. Uma das grandes vantagens da
reforma a seco é o uso do CO2 como reagente, fato esse que mitiga as emissdes
desse gas e contribui positivamente para a redugédo do efeito estufa. No entanto, o
maior desafio desse processo € a consideravel formacao de coque, que desativa o
catalisador e limita a ocorréncia da reagao [21].

Ja a reforma a vapor (Steam Reforming, SR) € uma reagao que ocorre entre o
CH4 e vapor de agua, conforme apresentado na Equagao (2). Assim como a reforma
a seco, seu carater também é endotérmico, operando em temperaturas maiores de
800 °C e pressdes de 15 a 30 bar [13]. Porém, a relacdo H2/CO fornecida fica proxima
de 3, considerada elevada para uma posterior sintese FT [18]. O catalisador utilizado
€ a base de niquel, sendo que determinados promotores (como metais alcalinos ou
alcalinos terrosos) podem ser adicionados para ajudar a retirar o coque formado da
superficie catalitica. Apesar de ser um processo de reforma consolidado no mercado,

segundo Ramos (2011) [13], o consumo médio de vapor de H20 é de 10 a 12
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toneladas para cada tonelada de H2 produzido, o que eleva o custo de operagcao
(superaquecimento e pressurizagao do vapor).

No momento em que a reforma a seco e a reforma a vapor sdo combinadas
entre si, obtém-se a denominada bi-reforma (Bi-Reforming, BR), um processo que
utiliza o CO2 e o vapor de H20 reagindo com o CHa, visando a produgao de syngas
(Equagao (3)). E o processo com maior endotermicidade, ocorrendo em temperaturas
de 800 a 850 °C e pressdes de 1 a 7 bar [2]. E capaz de fornecer proporcdes H2/CO
entre 1,1 e 2,7, utilizando o catalisador a base de niquel e suportado em Al203. Devido
a adicao do vapor como reagente da reacao principal, a formacdo de coque em
comparagao com a reforma a seco pode ser negligenciada. Apesar desse ponto
positivo, segundo dados da literatura, a conversao do biogas utilizado como reagente
em gas de sintese € mais baixa [22].

A oxidagao parcial (Partial Oxidation, PO) é um tipo de reforma catalitica
baseada na reacao apenas do gas metano com o oxigénio, conforme Equacéao (4).
Dessa forma, o CO2 presente no biogas deve ser retirado através das tecnologias
mencionadas no item 2.3.1. Essa reforma possui carater exotérmico, operando a
temperaturas proximas de 1400 °C e pressao de 1 bar. Além disso, a razdo H2/CO
produzida é proxima de 2 e a reagao pode ocorrer de forma nao catalitica. O principal
problema desse processo € a elevada demanda de gas oxigénio puro, que aumenta
os custos operacionais. Para casos performados na presenca de catalisador, ha o
risco de sua oxidagao e da formagao de pontos quentes em sua superficie [24].

Uma possibilidade de reforma catalitica € a combinagao da reforma a vapor
com a oxidacdo parcial, denominada reforma autotérmica (Autothermal Reforming,
AR), conforme mostra a Equacao (5). Operando a temperaturas de 900 a 1100 °C e
pressdes de 20 a 40 bar, esse processo, também endotérmico e catalisado com
Ni/Al203, tem capacidade de geracdo de uma razdo H2/CO entre 2 e 2,5. E visto com
grande interesse industrial, uma vez que esse processo pode se autorregular, devido
a compensacgao energética provocada pelas reacdes de reforma (endotérmicas) e de
oxidagao parcial (exotérmica). Entretanto, o CO2 n&o é utilizado como reagente na
reacao principal e as condicbes operacionais as quais 0 processo € submetido sao
severas [13], [25].

Finalmente, é possivel combinar os processos de reforma a seco, reforma a
vapor e oxidagao parcial em uma unica reforma, denominada tri-reforma, ou Tri-

Reforming (TR) (Equacéo (6)). Suas caracteristicas operacionais sdo semelhantes a
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outras reformas: possui carater endotérmico, opera em temperaturas de 700 a 950 °C
e pressdes atmosféricas e pode ser catalisada com Ni/Al203. O principal problema
desse processo € a probabilidade de oxidagao do catalisador, devido a elevada
temperatura de operagdo combinada com a presenca do oxigénio como reagente [2],
[26].

2.3.3 Upgrading do Gas de Sintese

Apesar dos diferentes meios para realizagao da reforma catalitica do biogas em
gas de sintese, e dos bons resultados de conversao ja reportados na literatura, esse
parametro nao atinge 100 %, especialmente quando se trata do COa. Isso significa
que a corrente destinada para o reator FT contém tragos desse gas, além de outros
compostos formados por reagdes paralelas que ocorrem na reforma. Eles podem criar
um ambiente venenoso para os catalisadores utilizados na sintese FT, causando sua
desativagao [27].

Dessa forma, alguns processos comentados no subtdpico 2.3.1 (Figura 4)
também podem ser aplicados para a purificagdo do syngas, como a absorgao quimica

(solventes de base amina) e a separagao por membranas.

2.3.4 Sintese Fischer-Tropsch

Quimicamente, a sintese FT € uma reagado de polimerizagdo, de carater
exotérmico, em que o CO e H2, componentes do gas de sintese, adsorvem na
superficie do catalisador utilizado, ocorrendo sua dissociacéo e posterior formacao de
monémeros CHz e agua. Conforme descrito na Equacgao (7), esses monOmeros se

ligam e formam cadeias de hidrocarbonetos, até se dessorverem do catalisador [12].

2nH, +nCO - —[CH;]—, +nH,0 (7)

O produto obtido da FT, também denominado syncrude, € um conjunto de
cadeias de hidrocarbonetos, podendo conter alcanos (parafinas), alcenos (olefinas) e
alcoois, cujas reagdes de formagao estdo descritas de acordo com as equagdes (8),
(9) e (10).

(2n+1) H2+nC0 il CnH2n+2+nH20 (8)
2nH, +n(CO0 - C,H,, +nH,0 9)
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2nH, +nCO - CyHz,.10H + (n—1) H,0 (10)

O gas metano, o GLP, a gasolina, a nafta, o 6leo diesel, o querosene de aviagao
e as ceras sao produtos que podem ser obtidos a partir dessa rota, compondo a
mistura final do syncrude. A seletividade desses produtos, bem como das reacdes
mencionadas anteriormente, irdo depender de diversos fatores, como temperatura,
pressao, razao de H2/CO alimentada, catalisador e tipo de reator utilizado [13].

Usualmente, a sintese FT ocorre em temperaturas na faixa de 200 a 380 °C.
Condi¢des mais brandas (200 a 250 °C) caracterizam a Low Temperature Fischer-
Tropsch — LTFT, na qual a taxa de dessorcao dos produtos e a velocidade da reagcao
sao limitadas e acabam por produzir cadeias mais longas de carbono. Em
temperaturas mais elevadas, de 300 a 380 °C, ocorre a High Temperature Fischer-
Tropsch — HTFT. Nela, a estrutura do catalisador pode ser comprometida, o que
favorece a dessorgao das cadeias formadas (mais curtas) e a deposi¢cao de coque
(carbono sélido) na superficie catalitica, causando sua desativagao [28].

Enquanto isso, a presséo aplicada nos reatores FT varia de 10 a 40 bar [13].
Seu aumento favorece o processo de adsorgcdo e por consequéncia, auxilia na
formagdo de cadeias longas de hidrocarbonetos, além de aumentar a taxa de
conversao. No entanto, pressdes muito elevadas podem causar a desativagcéo do
catalisador pela formacao de coque [28]. Outro fator importante para a seletividade da
sintese FT é a razdo dos reagentes alimentados H2/CO. O valor ideal e mais
recomendado para esse parametro & proximo de 2 [13]. O aumento dessa proporgao
aumenta a conversao dos reagentes em produtos de cadeias menores, como o proprio
gas metano [29].

A sintese de hidrocarbonetos pela rota FT também sofre mudancas de acordo
com a catalise empregada na reagao. Para isso, sao utilizados catalisadores a base
de Ferro, Cobalto, Niquel ou Ruténio, com bases de zedlitas ou alumina. O Ru, apesar
de mostrar maior atividade, possui maior custo acoplado, o que inviabiliza sua
aplicagcao em escala industrial. O Ni também apresenta excelente atividade catalitica,
mas seu emprego gera altas concentragcdes de metano. Dessa forma, Fe e Co
mostram maior viabilidade comercial para a sintese FT, sendo que a comparagao de

aplicagao de ambos é apresentada na Tabela 5 [12].
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Tabela 5 - Comparacéo entre catalisadores de Ferro e Cobalto.

Ferro Cobalto
Operacgéao a 200 — 350 °C; Operagao a 190 — 240 °C;
Sintese LTFT ou HTFT,; Sintese LTFT,;

Razao H2/CO do syngas de 0,5 — 2,5; Razéo H2/CO do syngas de 2,0 — 2,3;
Promotores: metais alcalinos; Promotores: metais nobres ou 6xidos;
Menor durabilidade (6 meses); Maior durabilidade (5 anos);

Mais barato; Mais caro;

Fonte: Adaptado de [12].

Finalmente, o ultimo fator que interfere na seletividade da reagao de Fischer-
Tropsch é o reator utilizado. Existem dois tipos principais de reatores que podem ser
empregados para a realizagcao dessa sintese do tipo LTFT: o multitubular de leito fixo
e o de leito de lama. Em compensacao, outros dois tipos sdo mais utilizados para a

sintese HTFT: o de leito fluidizado e o de leito fluidizado circulante [28].

2.3.5 Upgrading do syncrude

Existem duas correntes geradas no reator de Fischer-Tropsch, ambas
compostas por diferentes produtos. Uma delas, na qual estdo presentes os reagentes
nado convertidos (H2 e CO), CO2 e hidrocarbonetos leves, é retirada pelo topo desse
equipamento, conforme ja apresentado na Figura 3. Devido ao elevado poder
calorifico dessa mistura, essa corrente pode ter dois destinos principais: um deles € a
geracgao de energias térmica e/ou elétrica, através da alimentagao desses gases como
combustivel de caldeiras a vapor; a segunda alternativa seria a recuperagao do gas
de sintese nao reagido, de forma a recicla-lo novamente para o reator de reforma e
aumentar a producdo do syngas [13].

A corrente de fundo é conhecida como syncrude, composta por agua e uma
mistura complexa de hidrocarbonetos. A purificacdo dos produtos presentes nessa
corrente € conhecida como upgrading, um conjunto de processos que visa a

separacgao e o aperfeicoamento das diferentes partes da mistura (Figura 8).
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Figura 8 - Processos de upgrading do syncrude.
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Fonte: Adaptado de [12].

A primeira etapa a ser realizada nesse upgrading é a separagao da agua e dos
compostos que nela estao dissolvidos do syncrude obtido, através de operagdes como
destilagcdo flash ou colunas stripping. A corrente de topo gerada nessa operagéo
segue para uma proxima destilagdo convencional: a agua em si pode ser tratada,
visando seu reuso no proprio sistema de produgao de hidrocarbonetos, enquanto que
0s oxigenados que estavam solubilizados nela sao destinados para seus devidos fins
[13].

Com a retirada da agua e dos compostos oxigenados, a corrente restante do
syncrude pode ser separada e submetida a diferentes técnicas de melhoramento. A
corrente composta por hidrocarbonetos leves (etileno, propileno, buteno) pode ser
destinada a um processo de oligomerizagao, visando a formacgéo do gas liquefeito de
petréleo (GLP), e de hidrogenacéo, obtendo a gasolina e o querosene. Os 6leos leves
sao constituidos por olefinas, usualmente submetidas a processos de hidrogenagao
para a obtencdo de gasolina e opcionalmente querosene. Finalmente, os 6leos
pesados constituem a principal mistura para a geracao de 6leo diesel. Eles podem
passar por etapas de isomerizagao ou de hidrocraqueamento, a depender do produto

final desejado [12].
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De forma geral, vale mencionar que a oligomerizacdo € uma reagado que
transforma alcenos ou olefinas (< C4, como etileno, propileno e buteno), em cadeias
de maior tamanho e massa molar. Ja o hidrocraqueamento é aplicado para a fragao
mais pesada (> C19, como ceras) do syncrude, promovendo a quebra desses produtos
em cadeias mais curtas, visando a obtencao de diesel ou querosene de aviacido. Além
disso, a isomerizagao e a hidroisomerizagao sao processos utilizados para aumentar
o grau de ramificagdo em cadeias de hidrocarbonetos, transformando-os em seus
respectivos isbmeros e favorecendo o ponto de congelamento do combustivel. E
finalmente, a alquilacdo € um processo empregado para aumentar a octanagem de
alguns produtos obtidos a partir do syncrude, através da adi¢do de grupos alquila nas

cadeias de hidrocarbonetos [27].

2.4 METODOS DE OTIMIZACAO

De forma geral, processos quimicos procuram converter diferentes matérias-
primas em produtos e bens de consumo. A formulagao desses processos, no entanto,
deve considerar ndo apenas a conversao desses materiais em produtos de alta
qualidade, mas também a rota pela qual essa transformacao ira ocorrer, prevalecendo
o lucro, menores quantidades de energia requeridas e baixo impacto ambiental. Por
esse motivo, a otimizagdo surge como uma alternativa para selecionar a melhor rota
dentro de varias possibilidades disponiveis para a realizacdo de determinado
processo [30].

Muitas vezes, problemas de otimizagdo possuem um elevado numero de
solucdes possiveis para resolvé-lo, o que aumenta sua complexidade. Nesses casos,
eles podem ser representados por modelos matematicos, em que uma fungao objetivo
(FO) — que possui um numero de variaveis de decisdo sujeitas ou nédo a certas
restricdes — sera maximizada ou minimizada, de forma a encontrar a melhor decisao
e analisar a efetividade do sistema em diferentes condi¢gdes operacionais. As
restricdes, nas quais as variaveis de decisdo podem estar sujeitas, definem a regiao
viavel de operacdo do processo, e podem ser manipuladas de forma a auxiliar na
minimizacao ou maximizagao da FO [31]. Com base nisso, um problema de otimizacao

pode ser elaborado seguindo a formulagao abaixo (11).
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optimize Z = z (x)

subject to:

h(x)=0 (1)
g((x)<0

Nesse caso, z(x) é a fungao objetivo a ser maximizada ou minimizada, expressa
em termos do vetor de variaveis de decisado x, h(x) € uma restricao de igualdade e
g(x) uma restricao de desigualdade.

Na resolucdo de problemas de otimizacédo, pode ser encontrado apenas um
ponto de operagao 6timo, ou seja, um minimo ou um maximo da fungao objetivo. Em
muitos casos, porém, € comum a FO possuir um ponto 6timo global e varios outros
6timos locais. Isso significa que o minimo/maximo global é a melhor resposta para o
problema, ja que tem o menor/maior valor para a fungdo matematica e, portanto, deve
ser prioridade na resolucédo do problema de otimizagao. Pontos 6timos locais podem
indicar o direcionamento da condi¢ao 6tima, especialmente em uma determinada
vizinhanga, mas eles ndao garantem a melhor resposta para a FO [32].

Para encontrar a solugdo 6tima global de uma FO, muitos métodos para
otimizagdes mais complexas vém sendo estudados, e podem ser divididos em duas
classes principais: os meétodos deterministicos e os meétodos estocasticos. A
otimizacao deterministica é baseada em programagdao matematica e utiliza
propriedades analiticas (como a convexidade ou concavidade da FO e suas
restricdes) para encontrar o ponto 6timo do problema. No entanto, os chutes iniciais e
a suposicao de continuidade da fungao objetivo podem ser problemas na resolugao
da otimizagéo [31], [32].

Por outro lado, os métodos estocasticos sdo baseados na busca aleatdria de
solugdes para o problema. Para isso, diferentes respostas para o problema sao
testadas e comparadas, utilizando como base as variaveis de decisao e a FO. Nesses
casos, é necessario estabelecer critérios de convergéncia e analise, de forma a evitar
solucdes ruins e delimitar um intervalo de busca. Além disso, chutes iniciais ruins
apenas exigem mais iteragdes para atingir o ponto 6timo global da fungao [31]. Outras
vantagens da otimizacao estocastica sao: a robusteza para problemas n&o lineares; a
convergéncia mais rapida quando ha poucas variaveis de decisao; e a facilidade de

escapar de 6timos locais [32].
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2.4.1 Otimizagao Multiobjetivo (MOO)

De uma forma geral, a fungéo objetivo € uma forma de quantificar a solugao de
um problema. A simples necessidade de maximizar ou minimizar essa FO representa
a otimizacdo de um problema sem restricbes associadas a ele. Ainda, quando essas
restricdes estdo presentes, a otimizagao fica apenas limitada dentro de um espaco de
solucdes. No entanto, problemas de engenharia mais complexos podem requerer a
otimizacédo de duas ou mais fungbes objetivos sujeitas ao mesmo conjunto de
restricdes e variaveis manipuladas [33]. Nesse caso, a analise € denominada

otimizagao multiobjetivo (MOO), elaborada de acordo com a Equagéo (12).

optimize Z = (Z1,Z;, ..., Zy)
subject to:

h(x)=0

g((x)<0

(12)

Em que k é a quantidade de objetivos a serem otimizados simultaneamente, Z
é o vetor das fungdes objetivo, Z1 (x) e Z2 (x) sao as fungdes objetivo individuais a
serem maximizada ou minimizada, x é o vetor de variaveis de decisdo, h(x) € uma
restricdo de igualdade e g(x) uma restricdo de desigualdade. A diferenca apresentada
entre as equacdes (11) e (12) é a presenga de mais fungdes objetivos, o que faz com
que a solucao do problema englobe todas elas e as respectivas restrigdes do sistema,
aumentando sua complexidade de resolugao [33].

A resolugao de problemas multiobjetivos envolve a busca por um vetor x que
possua as melhores solugdes para todas as FO’s especificadas. Quando ha objetivos
conflitantes entre essas fungdes, ndo é viavel encontrar uma unica solugao capaz de
otimizar todos eles, j4 que no momento em que um objetivo for otimizado, outros
sofrerdo impactos negativos. Por isso, um conjunto de solugdes que modele as
diferentes perturbacdes existentes nas FO’s deve ser encontrado. Essas solugdes sao
chamadas de solugdes 6timas de Pareto ou frente de Pareto, e sdo apresentadas
conforme mostra a Figura 9 [34].

Em geral, o problema MOO pode envolver diferentes cenarios de analise entre
as fungdes objetivos. Para cada um deles, a frente de Pareto é projetada de uma

forma. Pode-se desejar a minimizagcdo ou maximizagdo de todas as FO’s ou a
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minimizacdo de algumas e maximizagcdo de outras. Esses cenarios de analise e

otimizacao estao descritos na Figura 10 [34].

Figura 9 - Frente de Pareto simplificada em situagdes de minimiza¢ao de duas fungdes objetivo.
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Regido viavel da
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Fonte: Adaptado de [34].

Figura 10 - Frente de Pareto para diferentes cenarios de MOO. a) min FO1 e min FO2; b) min FO1 e
max FO2; ¢) max FO1 e min FO2; d) max FO1 e max FO2.
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A frente de Pareto, nomeada em homenagem ao economista e sociologista
Vilfredo Pareto, descreve as diferentes solugcdes ideais obtidas para uma otimizagao
multiobjetivo. Essas solugdes 6timas fornecem compensagdes quantitativas entre os
objetivos especificados. No geral, uma boa frente de Pareto apresenta duas
caracteristicas: as solugbes s&o distribuidas uniformemente e abrangem uma ampla
gama de valores das FO’s [31], [33], [34].

Existem diferentes métodos e algoritmos usados para encontrar a frente de
Pareto de problemas complexos multiobjetivos. A convergéncia desses métodos
classicos depende da forma e da continuidade da frente 6tima de Pareto. Métodos
estocasticos, com busca aleatéria, sdo menos sensiveis as caracteristicas das FO’s,

variaveis de decisao e restricdes [31].

2.4.2 Método de Evolucéo Diferencial (DE)

Determinados problemas de otimizacdo requerem algoritmos de busca meta-
heuristicos. Eles sdo capazes de resolver problemas com elevada complexidade sem
se adaptarem exclusivamente a eles, possuindo portanto um carater mais genérico
[35].

Com o objetivo de minimizar fungdes continuas ndo diferenciaveis e nao
lineares, em 1995, Storn e Price propuseram o método de Evolugéo Diferencial (ou
differential evolutionary, DE, em inglés). Este tem ganhado cada vez mais espago para
resolucao de problemas complexos de otimizagao nas areas de ciéncia e engenharia,
sendo considerado um dos algoritmos mais populares para tal [33], [35].

O método DE pertence a classe de métodos estocasticos evolucionarios e,
assim como eles, analisa uma populagao de possiveis solugdes, aplicando mutacoes
e cruzamentos, direcionando a busca para a solugcédo 6tima. Seu bom desempenho
depende do vetor gerado e da escolha das variaveis de controle e, além disso, sua
grande vantagem € que sao necessarios apenas trés parametros de controle a serem
ajustados: mutagdo, permuta e selegao [35], [36].

De forma geral, o método consiste em quatro fases, conforme indica a Figura
11. Inicialmente, o espaco do sistema é estudado e ocorre uma busca da solucéo
6tima global para o problema MOO. Para isso, sdo geradas solugdes candidatas
iniciais de forma aleatdria (denominadas ‘pais’), com base nos limites superior e

inferior definidos para cada uma das variaveis manipuladas do problema [36]. O vetor
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de solugdes inicial possui o tamanho da populacdo definido pelo usuario e deve

abranger todo o espaco disponivel dos parametros a serem manipulados.

Figura 11 - Fases consecutivas do método DE.

=
E
&
|

Inicializagdo:
geracdo G,

da populacdo Gy

[Avaliagﬁo e busca J

Avaliacdo da
populacdo G,

hd

SolugBes
candidatas iniciais
da G,

¥

Solucdes
andidatas iniciais
da G,

NAO

v Ultima
Mutacdo e W geraco? SIM | Solugdo
crossover J otima

Fonte: Adaptado de [31].

Mutacdo e
crossover

Apos isso, o otimizador gerara novos vetores de solucéo. Para isso, a diferenca
entre dois vetores iniciais aleatorios sera somada a um terceiro vetor. Essa operacao
€ denominada mutacgao. Ainda, as solugdes ja obtidas inicialmente ou as que sofreram
mutagdes cruzam seus componentes de forma probabilistica para produzir novos
vetores. Esses possuirdo atributos presentes nos dois tipos de antigas candidatas e
sao denominadas ‘filhos’, compondo assim a fase do crossover [36], [37].

Finalmente, caso o novo vetor de solugbes, gerado apds a mutagéo e
crossover, seja melhor do que o vetor inicial aleatorio, ocorrera uma substituicdo para
a proxima geracado da otimizacdo. Nesta etapa de selegdo, portanto, o método DE
avaliara quais solugdes permanecerdao na préxima iteragdo, considerando ‘pais’ e
filhos’. E importante mencionar que o tamanho da populagdo definido no inicio do
método se mantém constante entre as iteragdes. Dessa forma, os candidatos com os

melhores resultados sao mantidos para a iteragao seguinte do algoritmo. As iteragdes
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sao feitas até que a quantidade de geragdes propostas para a MOO seja finalizada
[35]-[37].

Para realizar as operagdes de mutagao e crossover, sao utilizados fatores de
probabilidade para cada uma delas. Para a mutagéo, esse valor varia entre 0 e 2,
enquanto para o crossover a variagdo é entre 0 e 1. Ambos os parametros sao
definidos pelo usuario. Além disso, uma vez que é esperado que a geragao seguinte
obtenha valores mais otimizados em relacao a sua anterior, usa-se o vetor de solucdes

da ultima geragao para elaborar a frente 6tima de Pareto [37].
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3 ANALISE TERMODINAMICA

Com o intuito de atender ao objetivo especifico 01 do trabalho apresentado
(avaliar o comportamento termodinamico de diferentes processos de upgrading e
reforma catalitica do biogas, através de modelagem e simulagéo), foram escolhidos
dois processos de upgrading e dois processos de reforma catalitica do biogas. Esses
sistemas foram analisados e comparados tecnicamente, para determinacédo do melhor
processo de produgéo do gas de sintese.

Para a realizacdo da analise de ambas as etapas abordadas, foi utilizado o
software Aspen Plus V12.1®. Esse software utiliza parametros de processo, como
balangos de massa e energia, equilibrio de fases, comportamento termodinamico e
equacdes cinéticas, para predizer e prever o comportamento de determinados
processos, analisando propriedades das correntes, condicdes de operagdo e
dimensionamento de equipamentos. Para que essa previsdo e posterior resolugao
sejam feitas da maneira correta, é necessario definir um método termodinémico. Esse
sera responsavel por adaptar as condicdes do processo em um modelo matematico e

fornecer os resultados e analises de forma precisa.

3.1 UPGRADING DO BIOGAS

3.1.1 Metodologia

Conforme apresentado no topico 2.3.1 e na Figura 4, existem diferentes
processos tecnoldgicos capazes de performar a remogao de impurezas presentes no
biogas. Apesar disso, visto que o foco principal é o H2S, foram escolhidas apenas
duas tecnologias de upgrading: a water scrubbing e a separagao por membranas.

Segundo Niester et. al. (2013) [17] e Ashraf et. al. (2015) [18], as absorvedoras
quimicas requerem a retirada prévia de compostos sulfonados presentes no biogas,
por serem contaminantes. Além disso, de acordo com Angelidaki et. al. (2018) [3],
apesar dos solventes quimicos serem capazes de realizar a retirada do H2S, essa
coluna possui uma seletividade elevada com relagdo ao CO2. E, uma vez que o
objetivo central da etapa de reforma catalitica € utilizar esse gas como um dos
reagentes principais, a absor¢ao quimica nao foi escolhida para ser simulada nessa

etapa.
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Processos de adsorgado, como o PSA ou TSA, separam os diferentes gases do
biogas com base em caracteristicas moleculares e afinidade do material adsorvente.
Angelidaki et. al. (2018) [3] e Awe et. al. (2017) [15] também recomendam uma retirada
prévia do H2S. O adsorvente é capaz de reter seletivamente o COz2, N2, O2, H20 e o
H2S presentes no biogas. Uma vez que esse encontra-se saturado, ele deve ser
regenerado e todos esses componentes serdo dessorvidos. No entanto, a adsorgao
do H2S é normalmente irreversivel, o que torna essa regeneragdo impossivel e,
portanto, a reposicao de adsorvente torna-se continuamente necessaria.

Finalmente, o processo de separagao criogénica também requer pré purificagao
em relacdo ao H2S. Ele possui custos mais elevados por conta das condigbes
operacionais extremas necessarias para liquefazer o CH4 e separar os outros gases.
Além disso, as grandes perdas de CH4 e outros problemas praticos limitam a aplicagéo
comercial desse processo [3], [15].

De forma a iniciar a analise técnica e termodindmica dos processos de
upgrading escolhidos, inicialmente foi proposto um sistema de upgrading do biogas
utilizando o método de absorgéo fisica de agua pressurizada, ou water scrubbing
(tépico 2.3.1.1). Essa simulagao foi baseada na modelagem realizada por Ashraf et.
al. (2015) [18], em que foi selecionado 0 modelo termodinadmico NRTL eletrolitico com
a equacao de estado de Redlich-Kwong, apropriado para aplicagdes com solventes
aquosos e mistos e, portanto, sendo capaz de adequar todas as reacdes quimicas
que ocorrem nessa etapa (Tabela 6).

Tabela 6 - Reagdes de equilibrio apresentadas na simulagdo do sistema de Water scrubbing.

Tipo da reacao Reagédo quimica
Reacao de equilibrio NH; + H,0 & NH,* + OH~
Reagéo de equilibrio HS™ & HT + 82
Reacao de equilibrio H,S & HY + HS™
Reacao de equilibrio H,0 & H* 4+ OH~
Reagao de equilibrio CO, + H,0 & H*+ HCO;~
Reacao de equilibrio HCO;,™ & H* +C0,*

Sal NH,HSs & NH,* + HS~

Fonte: Adaptado de [38].



40

As equacgdes que definem o modelo termodinédmico de Redlich-Kwong est&o

dispostas abaixo.

a
p_ RT /05 13
Vin — b [Vm ’ (Vm + b)]

Sendo P a pressdo do sistema, T a temperatura do sistema, R a constante

universal dos gases, Vm 0 volume molar do sistema. Os parametros “a” e “b” podem

ser definidos de acordo com as equacoes (14) a (17).

Va = in\/zi (14)

Rz 2,5

_ ci
a; = 0,42748025  ——=— (15)

PCi
b = Z x,-bi (16)

i

B RT,;
b; = 0,08664035 - (17)

Pci

Sendo Tc a temperatura critica, Pc a presséao critica e xi a fracdo de vapor do
componente i.

Para esse método, também foi necessario calcular a solubilidade de gases
supercriticos (ou incondensaveis) utilizando a lei de Henry. Nesse sistema, foram
considerados componentes de Henry o COz2, o H2S, a NH3, 0 N2, 0 CH4 e 0 O2. O
Aspen Physical Property System tem um grande numero de constantes de Henry
incorporadas para muitos solutos em solventes e todos esses parametros foram
obtidos usando dados do banco de dados de Dortmund [38].

Conforme ja descrito na Figura 5, a lavagem com agua pressurizada é
composta por dois equipamentos principais € um opcional: a coluna de absorcao
(responsavel por remover as impurezas do biogas), um tanque flash (ndo essencial,
mas pode ser adicionado para recuperar o CH4 carregado de forma n&o intencional
na primeira coluna) e uma coluna stripping (responsavel por regenerar a agua e

reutiliza-la no processo).
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Visando analisar a recuperacédo de CH4 e CO2 e a retirada de H2S, foi realizada
uma simulagdo desse sistema de upgrading, apresentada na Figura 12. Para a
simulacao, foi admitido o mesmo modelo termodindmico usado por Ashraf et. al.
(2015) [18] e as colunas absorvedora e stripping foram modeladas utilizando o bloco
de colunas RadFrac do Aspen Plus. A descricdo técnica das colunas foi feita nos
tépicos 4.3.5 e 4.3.6. Além disso, para essa analise inicial, uma vez que o foco foi na
viabilidade técnica do sistema, baseada na recuperagao dos componentes da mistura

e na retirada do H2S, os equipamentos de pressurizagdo e aquecimento foram

desconsiderados.
Figura 12 - Diagrama de blocos da Water Scrubbing.
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Fonte: A Autora, 2023.

O biogas (Dry Biogas) foi alimentado a uma vazédo de 1.000 Nm3h, a uma
temperatura de 40 °C e pressao de 12 bar. A composi¢cdo de entrada também foi
baseada no estudo de Ashraf et. al. (2015) [18], e pode ser encontrada na Tabela 7.
A corrente de agua (H20) foi estabelecida inicialmente como 50 m3/h, 12 bar e 25 °C.
Além disso, a corrente de ar (Air) foi definida como 50 kmol/h, 25 °C e 1 bar, com

composi¢cao molar de 79 % N2 e 21 % Oa.

Tabela 7 - Composi¢ao molar do biogas utilizada na Water Scrubbing.

Componente Fragao molar
CHa 0,6
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CO2 0,38
N2 0,02
H2S 2.000 ppm
NH; 100 ppm

Fonte: Adaptado de [18].

Enquanto isso, a tecnologia de membrana é uma alternativa competitiva e
compacta para realizar a dessulfurizagao do biogas, conforme ja descrito no tépico
2.3.1.2. O principio desse mecanismo se baseia nas propriedades de permeabilidade
seletiva das membranas, permitindo a separagado dos componentes do biogas [3].

Makaruk et. al. [39] estudaram um sistema para purificar o biogas usando uma
membrana de poliimida emborrachada de poli(amida-6-b-6xido de etileno), capaz de
permear o H2S. Sua seletividade para H2S/CH4 € de 54 e para CO2/CH4 é de 12 [39],
[40].

Uma vez que o software Aspen Plus nao permite a simulagdo de membranas
de forma simples, necessitando de todas as caracteristicas tedricas e processuais
desse material, a membrana teérica proposta por Makaruk et. al. [39] foi usada para o
upgrading do biogas e comparada com o sistema de lavagem de agua proposto

anteriormente neste trabalho.

3.1.2 Resultados e Discussoes

A Tabela 8 mostra os resultados compilados dos dois sistemas propostos para

0 upgrading do biogas.

Tabela 8 - Resultados de simulagao para water scrubbing e resultados tedricos para separagao por

membrana.
Perda de Recuperacgao Fracgao final
Processo Referéncia
CO; de CH4 de H.S
Water Scrubbing 41,52 % 98,24 % 8,9 ppm Este trabalho
Sistema de membranas - 70,00 % < 3,3 ppm [39]

Fonte: A Autora, 2023.
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Para o processo de water scrubbing, os resultados indicam que é possivel
realizar quase 99,6 % da remoc¢ao de H2S, assumindo um conteudo inicial de 2.000
ppm e uma vazao de agua de 50 m3¥h.

Embora a recuperacao de CH4 tenha sido superior a 98 %, as perdas de CO2
foram muito significativas, considerando sua demanda para os dois processos de
reforma catalitica (DR ou BR). Isso pode ser justificado pela eficacia da tecnologia de
lavagem com agua para remover também o CO:2 do biogas, uma vez que ele € mais
soluvel em agua do que o CH4 [18].

Caso necessario, esse sistema de water scrubbing também é capaz de remover
100 % do CO2 presente no biogas. Dados tedricos mostram que para garantir a
retirada completa de CO2 de 1.000 Nm?h de biogas, seréo necessarios cerca de 200
m?3/h de agua [3]. Para a simulagéo realizada, utilizando a ferramenta Design Spec do
Aspen, obteve-se um valor de aproximadamente 120 m?®*h para atingir uma remogao
de 99,85 % de COz2. Finalmente, devido a presenca da coluna stripping, foi possivel
garantir a regeneracgao total do solvente usado (H20), o que minimiza os impactos
ambientais e econémicos.

Enquanto isso, o sistema de membrana proposto por Makaruk et. al. [39]
também foi capaz de remover quase totalmente o conteudo de H2S. Da mesma forma,
€ possivel garantir a remocgao completa de CO2 usando um segundo estagio equipado
com uma membrana vitrea, que tem maior seletividade para COz2, alcangando 70 %
de recuperacao de CHa.

Considerando o conteudo final de H2S no biogas limpo, ambos os processos
puderam atingir valores dentro do limite recomendado de menos de 10 ppm [14]. No
entanto, analisando a recuperagdao de CHs a possibilidade da realizagédo de
simulagdes com o software Aspen Plus e a vazao de biogas utilizada neste trabalho,
a water scrubbing foi considerada superior a separagao por membrana. Vale ressaltar,
porém, que sistemas com membranas podem ser amplamente empregados nesse
processo, trazendo alternativas aos métodos tradicionais da industria.

Ainda, é necessario estudar as perspectivas econbmica, energética e
ambiental, buscando mais critérios para a tomada de decisdo do melhor processo.
Isso porque a perda de CO:2 e a recuperacao do CH4 sao fatores decisivos dentro

dessas perspectivas, e ambos nao foram satisfatérios para os processos analisados.
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3.2 REFORMA CATALITICA

3.2.1 Metodologia

Conforme comentado no topico 2.3.2, existem seis rotas possiveis para a
realizac&do da reforma catalitica do biogas. No entanto, devido a fatores pontuais que
impactariam na préxima etapa do processo, algumas dessas possibilidades foram
descartadas e apenas a reforma a seco (DR) e a bi-reforma (BR) foram mantidas para
a realizacao das simulagcdées no Aspen Plus V12.1®.

Apesar da reforma a vapor (SR) ser um dos processos mais bem estabelecidos
na industria, o uso de elevadas quantidades de vapor de agua superaquecido e
pressurizado aumentam o custo e a energia necessarios para sua realizagéo. A razéo
fornecida de H2/CO do syngas produzido gira em torno de 3-4, valor inviavel para uma
posterior sintese FT, e ainda, sua reacao principal (Equagao (2)) nao utiliza o COz2
como reagente. Assim, o tratamento inicial do biogas seria responsavel pela retirada
desse gas, juntamente com as outras impurezas, descartando-as na atmosfera. Como
um dos objetivos gerais do trabalho visa o0 menor impacto ambiental possivel, esse
processo foi descartado.

A oxidagao parcial (Reacdo (4)) também foi descartada das simulagdes. Da
mesma forma que a SR, a PO n&o utiliza o CO2 como reagente na reagao principal,
uma vez que o objetivo geral desse processo é a oxidagao parcial do metano apenas.
Vale comentar também que seria necessario o emprego do O2 puro como reagente, o
que eleva os gastos com matéria-prima e, para casos com catalisadores, ha risco de
oxidagao desse componente. Essa mesma justificativa (uso do O2) pode ser utilizada
para explicar a retirada da tri-reforma (TR) na escolha dos processos a serem
simulados.

Finalmente, uma vez que a SR e a PO foram descartadas, sua combinacao,
definida como a reforma autotérmica (AR) também nao foi considerada no balancgo
final. As condicbes de operacdo, além de severas, podem causar a oxidagao do
catalisador de niquel, e da mesma forma, o CO2 ndo € um reagente da reagao
principal, o que provoca seu descarte e respectivo impacto ambiental.

Para simular os dois processos de reforma catalitica previamente selecionados
(DR e BR), foi proposto um modelo de equacgdes de estado. Essas equagdes ajustam
dados experimentais o mais precisamente possivel, especialmente quando esses

abordam componentes na fase vapor e para hidrocarbonetos no geral. Para ambos
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os casos de reforma, a equagédo de Peng-Robinson foi selecionada, descrita abaixo
(18). Ela é recomendada para processamento de gases, sistemas de refinarias e
aplicagdes petroquimicas. Em misturas, ela é indicada para sistemas apolares, como

gases leves e hidrocarbonetos.

b RT a
" Vm—b [Vp Vm+b)+b-(V,,—b)] e

Sendo P a pressdo do sistema, T a temperatura do sistema, R a constante

[{peet)

universal dos gases, Vm 0 volume molar do sistema. Os parametros “a” e “b” podem

ser definidos de acordo com as equacoes (19) a (22).

RT)?

a=0,45724" (RTc)”, (19)
Cc
_ _ T 2

a= [1 +m(1 /TC)] (20)
m=0,37464 + 1,54266w — 0,26992 w> (21)

RT,
b=007780-— (22)

P

Sendo T¢ a temperatura critica, Pc a pressao critica e w o fator acéntrico das
especies.

Para os dois processos de reforma simulados no Aspen Plus, foi utilizado o
reator do tipo Rgibbs. Esse equipamento € baseado em uma modelagem do equilibrio
de uma ou mais fases simultaneamente, através da minimizagado da energia livre de
Gibbs, parametro que esta diretamente relacionado com a entalpia e a entropia de um
sistema. Além disso, o método de resolucao utilizado no simulador foi o Sequencial
Modular, no qual cada equipamento possui sub-rotinas, que contém as equacdes e
programas responsaveis pela resolu¢do do modulo.

Para um sistema com N componentes, a energia livre de Gibbs na sua forma

diferencial pode ser descrita como
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N
dG = —SdT + VdP + Z v,du; (23)
i=1

Em que S é a entropia do sistema, T é a temperatura do sistema, V é o volume
da mistura, P é a pressao do sistema, vi € o coeficiente estequiométrico do
componente i e ui € o potencial quimico do componente i. No estado de equilibrio, a
Equacgéao (23) iguala-se a zero, caracterizando um sistema espontaneo [21].

A energia livre de Gibbs total de um sistema reacional pode ser calculada de
forma isolada para determinadas condicbes de temperatura e pressao, através da
comparagao das energias no estado padrdo das substancias puras, conforme a
equacao abaixo.

N N
G = Z vu; = Z vu;® + RTInkK; (24)
i=1 i=1

i L

Onde R é a constante universal dos gases, Ki & a constante de equilibrio do
componente i.

Uma vez definidos os processos de reforma, a modelagem termodinamica e o
equipamento a ser utilizado, foram estabelecidas trés propriedades para avaliar o
comportamento dos sistemas: a conversao de CHas (calculada pela Equacao (25)), a

conversdo de COz2 (calculada pela Equacéo (26)) e a razdo molar H2/CO.

CH jon (%) = 100% CH,in— CH, out -
4 conversion (%) = 0 CH, in (25)

co jon (%) = 100% CO, in — CO; out 06
2 conversion (%) = 0 C0, in (26)

O impacto gerado nessas trés propriedades foi analisado com base em
mudancas na temperatura, na pressdo e na composicido de alimentacido do sistema.
Foram propostos cenarios de analise para ambas as reformas, conforme descrito nas
Tabela 9 e Tabela 10.
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Tabela 9 - Cenarios analisados para a reforma a seco (DR).

Cenario Temperatura (°C) Pressao (MPa) Composicao (CH4:CO,)
01 400 - 1100 0.05,0.1,1.0,5.0 3:2
02 400 - 1100 0.1 2:1, 3:2, 1:1

Fonte: A Autora, 2023.

Tabela 10 - Cenarios analisados para a bi-reforma (BR).

Cenério Temperatura (°C) Pressao (MPa) Composigao (CH4:CO2:H20)
01 400 - 1100 0.05,0.1,1.0,5.0 3:2:2
02 400 - 1100 0.1 6:3:4, 3:2:2, 3:3:2
03 400 - 1100 0.1 3:2:1, 3:2:2, 3:2:3

Fonte: A Autora, 2023.

Para a reforma a seco (DR), inicialmente, foi fixada uma composi¢do molar de
entrada dos reagentes. Para avaliar o efeito da pressdo no processo, essa
propriedade foi variada dentro de um intervalo de temperaturas, utilizando o Sensitivity
Tool do Aspen Plus. Apos isso, a composicao de entrada CH4:CO: foi variada para as
mesmas temperaturas, enquanto a pressao foi mantida constante. Dessa forma, o
impacto da mudanga na composicao de entrada também foi medido.

De forma equivalente, para a bi-reforma, inicialmente foi fixada uma
composi¢cdo molar de entrada dos reagentes, considerando também a presenga do
vapor de agua. A presséao foi variada dentro do mesmo intervalo de temperaturas
definido para a DR, visando avaliar seu impacto no sistema. Apds isso, a composicao
de alimentacao foi alterada, mantendo a pressao constante.

E importante mencionar que para ambos os casos de reforma, as reacdes
principais ja apresentadas na Tabela 4 ndo ocorrem isoladamente. Isso significa que
existem processos paralelos que podem favorecer ou prejudicar a reforma em si.
Abaixo, estdo destacadas as reagdes presentes no processo da reforma a seco
(Tabela 11) e da bi-reforma (Tabela 12). Vale destacar que, devido a presenga do
vapor de agua e a temperatura de operacao acima de 800 °C, a formacgao de carbono
solido, ou coque, na BR pode ser negligenciada [22]. Portanto, as reagbes de

decomposi¢cdo do metano, Boudouard e carbono-agua foram desprezadas.
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Tabela 11 - Reagdes principais da reforma a seco.

Reacgao Descrigao AH 295 k (kJ/mol)
CH,+C0,<2CO0+2H, Reforma a seco + 247
CHy - C +2H, Decomposi¢ao do metano +75
2C0-Ci + CO, Reacgéo de Boudouard -171
CO,+ H, & CO + H,0 Water Gas Shift reversa + 41
C+2H,0 < CO,+ 2H, Reacdo Carbono-Agua +90

Fonte: Adaptado de [21].

Tabela 12 - Reagdes principais da bi-reforma.

Reacgao Descrigao AH 295 k (kdJ/mol)
3CH,+2H,0+(C0, < 4C0O+8H, Bi-reforma (soma) +659
CH,+C0,<2C0O+2H, Reforma a seco + 247
CH,+H,0 < CO+3H, Reforma a vapor + 206
CH,+2H,0 < (C0,+4H, Metanagéo reversa +165
CO,+ H, & CO + H,0 Water Gas Shift reversa +41

Fonte: Adaptado de [22].

3.2.2 Resultados e Discussdes para Reforma a Seco (DR)

As primeiras simulagdes realizadas no Aspen Plus foram referentes a reforma
a seco. O primeiro cenario analisado foi o efeito que a pressao exerce sobre o sistema.
Para isso, a composi¢ao de entrada do biogas foi fixada em 3:2 molar, ou 60 % de
CHa para 40 % de COz2, com vazao total de 1000 kmol/h. A temperatura de analise
variou entre 400 °C e 1100 °C, com incrementos de 50 °C. Para a pressao, foram
definidos quatro valores fixos: 0,05 MPa, 0,1 MPa, 1 MPa e 5 MPa. Os resultados
foram obtidos pela ferramenta Sensitivity do simulador, e estdo descritos

respectivamente nas Figura 13, Figura 14 e Figura 15.



Figura 13 - Efeito da pressao na conversao de CH4 (DR).
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Fonte: A Autora, 2023.

Figura 14 - Efeito da pressao na conversédo de CO2 (DR).
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Figura 15 - Efeito da pressao na razéo H2/CO (DR).
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Fonte: A Autora, 2023.

Inicialmente, é possivel notar que ambas as conversoées, tanto de CH4 quanto
de CO2, independente da pressdo escolhida, aumentam com o aumento da
temperatura. Esse fato € justificado pela endotermicidade da reacéo de reforma, que
acaba sendo favorecida em maiores temperaturas, do ponto de vista termodinamico.

Além disso, em temperaturas mais baixas de 400 °C a 700 °C, a pressao tem
um impacto mais significativo nas duas conversdes, por influenciar as reagbes de
decomposicdo do metano e da reforma a seco, apresentadas na Tabela 11. Também
foi observado que o aumento da presséo resulta em uma mudanga no equilibrio
quimico da reacao principal da DR, favorecendo os reagentes e, portanto, reduzindo
as conversdes. Apesar dessas constatagdes, ambas as conversdes podem atingir
valores proximos a 100 % em temperaturas elevadas e pressoes baixas.

E interessante perceber o comportamento de conversdo do COz, apresentado
na Figura 14. As curvas mostram uma tendéncia diferente em temperaturas na faixa
de 400 °C a 700 °C por apresentarem uma leve queda na conversao. Isso € justificado
pela termodinamica da reacgao principal da DR: em temperaturas abaixo de 643 °C, a
reagao inversa possui energia livre de Gibbs negativa, o que resulta em uma producgéao
de COz2 e reducao de sua conversdo. Particularmente para as curvas de 1 MPa e 5

MPa, a tendéncia inicial propde que pressdes mais elevadas forneceriam melhores
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conversdes. Esse comportamento pode ser justificado por uma combinagéo de dois
fatores que interferem na reagéo carbono-agua. Inicialmente, ela torna-se esponténea
em temperaturas acima de 630 °C. Abaixo disso, ha uma mudanca no equilibrio para
favorecer a reacao inversa, e portanto, o consumo de CO2 [21]. O segundo fator esta
associado ao principio de Le Chatelier, uma vez que pressdes elevadas deslocam o
equilibrio quimico para o lado de menor volume. Consequentemente, essa reacao
tende para os reagentes, consumindo CO2 e promovendo melhores conversdes para
tal.

O grafico apresentado na Figura 15 mostra o comportamento da razdo H2/CO,
fator de extrema importancia para a sintese de Fischer-Tropsch. A tendéncia natural
€ a reducao dessa razdo com o aumento da temperatura, novamente justificada pelo
carater endotérmico da reacgao principal da reforma, o que auxilia na conversao dos
reagentes em gas de sintese.

Conforme mencionado, em temperaturas mais baixas as conversoes de CHs e
COz2 sao menores, principalmente devido a espontaneidade da reacgao principal da DR
ser apenas acima de 643 °C. No entanto, em temperaturas mais baixas, a reag¢ao de
Boudouard é favorecida (espontanea em T < 703 °C), o que aumenta o consumo de
CO e a razao H2/CO. Além disso, nessas mesmas condi¢oes, a reagao WGS tem
preferéncia (espontanea abaixo de 827 °C) e acaba por consumir CO e produzir Hz, 0
que também contribui com o aumento da H2/CO [21].

Mesmo com os pontos mencionados, os resultados obtidos mostram uma raz&o
H2/CO final préxima de 1,5 para todas as pressdes avaliadas e temperaturas acima
de 850 °C. Esse valor é condizente com os dados encontrados na literatura para uma
composi¢cdo molar de biogas de 3:2 [21] e pode ser considerado adequado para a
etapa de sintese FT, que exige uma razao H2/CO proxima a 2.

Apos a analise do efeito que a pressao exerce na reforma a seco, um segundo
estudo foi elaborado, com base no efeito que a mudancga da composicado de entrada
possui na DR. Para realiza-lo, a pressao do sistema foi fixada em 0,1 MPa, ou 1 bar.
A temperatura de analise foi variada de 400 °C a 1100 °C, com incrementos de 50 °C.
Para a composigéo do biogas, foram definidas trés variagdes considerando CH4:COz2
como 2:1 (600 kmol/h e 300 kmol/h), 3:2 (600 kmol/h e 400 kmol/h) e 1:1 (600 kmol/h
e 600 kmol/h). Os resultados de conversao de CH4, conversao de CO:2 e razdo H2/CO
foram obtidos pela ferramenta Sensitivity do simulador, e estdo descritos

respectivamente nas Figura 16, Figura 17 e Figura 18.



Figura 16 - Efeito da composi¢do na conversdo de CHs (DR).
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Figura 18 - Efeito da composi¢do na razao H2/CO (DR).
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Fonte: A Autora, 2023.

E possivel notar que, quanto maior a proporgéo de metano em relacdo ao CO2
(2:1, nas curvas azuis), menor é a conversao de CH4 e maior é a conversao de COz,
para uma mesma temperatura. Seguindo a mesma ldégica, na curva rosa, cuja
proporgao dos reagentes € de 1:1, a conversao de CH4 é maior e a de CO2 menor nas
mesmas condi¢cdes operacionais. Esses comportamentos podem ser explicados pela
prépria quantidade alimentada de cada componente que deve ser convertida em gas
de sintese. Como o CO2 é o reagente limitante da reagao, sua proporg¢ao de entrada
rege a conversao da mistura.

Da mesma forma para o efeito da pressao (Figura 14), a conversdo de CO:2
com a variagao da composic¢ao apresenta leve queda em temperaturas mais amenas.
A justificativa para tal também pode ser dada como a espontaneidade da reagao
inversa da DR nessas condi¢des (energia de Gibbs negativa abaixo de 643 °C),
favorecendo a producao de COz2 e reduzindo sua converséo.

As curvas obtidas para a razdo H2/CO mostraram um comportamento
semelhante ao relatado na Figura 15. No entanto, de forma geral, a mudanga na
composi¢cao de entrada nado apresentou impacto nessa razdo se comparada a
variacdo da pressao. Em temperaturas mais baixas, essa razédo cai de forma mais

expressiva, até alcangcar um equilibrio acima de 800 °C. Além disso, maiores
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proporgdes de CHs4 x CO2 fomentam maiores razdes H2/CO, ja que o hidrogénio é
originado da conversao do CH4 e o CO é originado da conversdo de CO2. Quando a

alimentacao é 1:1, a raz&o H2/CO também é igual a 1.

3.2.3 Resultados e Discussdes para a Bi-Reforma (BR)

A bi-reforma também foi escolhida para ser simulada no software Aspen Plus,
de forma semelhante a reforma a seco. Nesse caso, porém, foram propostos trés
cenarios. O primeiro deles foi o efeito que a pressao exerce sobre o sistema. Para
isso, a composigao de entrada dos reagentes foi fixada em 3:2:2 molar, ou 600 kmol/h
de CHs, 400 kmol/h de CO2 e 400 kmol/h de H20, totalizando 1200 kmol/h. A
temperatura de analise foi variada de 400 °C a 1100 °C, com incrementos de 50 °C.
Para a pressao, foram definidos quatro valores fixos, iguais aos propostos para a DR:
0,05 MPa, 0,1 MPa, 1 MPa e 5 MPa. Os resultados de conversdo de CHa4, converséo
de CO2 e razdo H2/CO foram obtidos pela ferramenta Sensitivity do simulador, e estéo

descritos respectivamente nas Figura 19, Figura 20 e Figura 21.

Figura 19 - Efeito da pressdo na conversdo de CHs (BR).
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Figura 20 - Efeito da pressao na conversao de CO:z (BR).
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Fonte: A Autora, 2023.

Figura 21 - Efeito da pressao na razao H2/CO (BR).
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Analisando as conversdes obtidas para CH4 e COz2, é possivel afirmar que os

resultados sdo semelhantes ao comportamento da reforma a seco. Ambas
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melhoraram com o aumento da temperatura, devido ao carater extremamente
endotérmico da BR. Apesar disso, para uma mesma condi¢g&do de operagao (600 °C e
5 MPa, por exemplo), na bi-reforma, a conversdo de metano foi de aproximadamente
10 %, enquanto na DR (Figura 13, curva roxa), foi de 62 %. Isso pode ser justificado
pela presenga do vapor de agua, que acaba se tornando um dos reagentes limitantes
da reacéo principal [2], reduzindo a conversao do CH4. Mesmo assim, o metano pode
ser totalmente consumido, atingindo valores proximos a 100 %.

Olhando mais atentamente para o CO2, conforme mostra a Figura 20, sua
conversao nao atinge 100 % para nenhuma das pressdes propostas, informagao
coerente com a literatura abordada. A presenga de vapor desloca o equilibrio quimico
da reacdo WGS para os produtos, no sentido da reacéo direta. Isso promove um
aumento na quantidade de hidrogénio e CO2, reduzindo a sua conversao [22].

Esse mesmo conceito também justifica a conversao nula e negativa desse
componente em temperaturas baixas de 400 a 550 °C. Nessas condigdes, a reagao
direta de WGS é favorecida (espontanea abaixo de 827 °C), produzindo mais H2 e
aumentando as razdes H2/CO para todos os cenarios de pressdo. Aumentando a
temperatura, o sistema tende a seguir a ordem inversa e acaba aumentando a
producao de CO, o que reduz esse mesmo parametro de analise [22].

Finalmente, tendo os resultados do efeito da pressao na bi-reforma, foi possivel
variar a composic¢ao de entrada das matérias-primas e manter a pressao constante de
0,1 MPa. No primeiro caso, a proporgédo de CH4:H20 foi mantida a mesma (600 kmol/h
e 400 kmol/h), e apenas a quantidade de CO: foi alterada (300 kmol/h, 400 kmol/h e
600 kmol/h). Apds isso, a propor¢cédo de CH4:CO:2 foi fixada em 600 kmol/h e 400
kmol/h, respectivamente, enquanto a entrada de vapor foi variada (200 kmol/h, 400
kmol/h e 600 kmol/h). Os dados foram obtidos utilizando a ferramenta Sensitivity do
simulador Aspen Plus, e estdo apresentados nas Figura 22, Figura 23 e Figura 24

para ambos 0s cenarios.
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Figura 22 - Efeito da composicao de a) CO2 e b) H20 na converséo de CH4 (BR).
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Figura 23 - Efeito da composi¢édo de a) CO2 e b) H20 na converséo de CO:z (BR).
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Figura 24 - Efeito da composi¢édo de a) COz2 e b) H20 na raz&o H2/CO (BR).
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Para a conversdo de CH4, apresentada na Figura 22, os resultados foram
similares aos ja apresentados anteriormente para a DR e o efeito da pressao na BR,
sendo que todos eles podem alcangar valores proximos a 100 % em temperaturas
elevadas. E possivel notar também que maiores proporcdes de vapor de agua
valorizam a conversdo de CHa4, devido a termodinamica da reagao principal da bi-
reforma (Tabela 12).

De forma oposta, conforme reportado em literatura, um dos maiores gargalos
da BR, quando comparado a outras reformas como a DR, é a conversdao mais baixa
dos reagentes, especialmente do COz. Usualmente, esse parametro fica proximo de
80 % a 90 % (como apresentado na Figura 20 e na Figura 23a), e quanto menor a
proporcdo de CO:2 na alimentacdo, melhor a conversdo obtida, uma vez que esse
composto é o reagente limitante da reacao principal [22].

No entanto, para as curvas reportadas na Figura 23b, em que apenas a
proporcao de vapor foi alterada, foi possivel notar que menores quantidades de H20
garantiram maiores conversdes de COz2, chegando a valores proximos de 100 % em
temperaturas elevadas. Esse é um efeito da reagdo WGS, vinculada ao principio de
Le Chatelier. Menores composi¢cdes de um determinado composto transferem o

equilibrio quimico da reagao de forma a produzir esse mesmo composto, que nesse



59

caso, é a agua. Consequentemente, a WGS reversa € deslocada para o lado dos
produtos, consumindo CO2 e promovendo melhores conversdes. Em situacbes
contrarias (maior quantidade de agua), o equilibrio tende para o lado dos reagentes,
de forma a produzir COs..

Por fim, a razdo H2/CO mostrou um comportamento semelhante em todos os
casos. Em temperaturas mais baixas, como ja dito anteriormente, a reacao direta da
WGS é favorecida, o que justifica maiores relagdes H2/CO para qualquer pressao.
Aumentando a temperatura, as reagdes gerais da reforma s&o favorecidas, devido a

endotermicidade do sistema, o que provoca a queda dos valores desse parametro.

3.2.4 Conclusbes parciais

Analisando os cenarios e resultados apresentados para ambas as reformas, é
possivel concluir que altas temperaturas e baixas pressbes favorecem os trés
parametros estudados, ou seja, as conversdes sdo elevadas, atingindo valores
proximos a 100 %, e a razdo H2/CO é adequada para uma sintese FT.

Em condigbes de alta presséao e baixa temperatura (por exemplo, 5 MPa e 600
°C), as conversoes de CH4 e CO2 encontradas sao menores na BR (7,08 % e 1,75 %,
respectivamente) do que na DR (62,06 % e 56,00 %, respectivamente). Isso sugere
que a presenca de vapor teve um impacto negativo em ambas as conversdes.

Analisando especialmente a conversao de CO2 na BR, valores mais altos foram
encontrados quando a alimentagao de vapor estava em proporgées menores (Figura
23b). Nesse caso, a RWGS é deslocada para o lado dos produtos, consumindo CO2
e promovendo melhores conversdes. Em situagdes contrarias (maior quantidade de
agua), o equilibrio tende para o lado dos reagentes, de forma a produzir COz.

Considerando o impacto ambiental, a bi-reforma € um processo melhor, pois
pode alcancar resultados semelhantes aos obtidos na reforma a seco, mas sem
formacao de coque. Melhores resultados foram alcangados no cenario 03, em
temperaturas acima de 900 °C, pressbes proximas a atmosférica e composigao
CHa4:CO2:H20 de 3:2:1.
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4 ESTUDO DE ROTAS

4.1 ROTAS ANALISADAS

Com base nas possibilidades de processos e resultados apresentados nos
tépicos 3.1 e 3.2, entre as opgdes de upgrading do biogas, a water scrubbing foi
definida como a operagao unitaria mais viavel a ser otimizada. Isso porque esse
processo obteve melhores resultados combinados em relagdo a remocao de H2S e
recuperacao do CHas. Além disso, a water scrubbing pode ser simulada dentro do
software Aspen Plus, diferente das membranas, que possuem embasamento apenas
tedrico. Ja com relagao as duas opcdes analisadas de reforma catalitica, foi escolhido
o processo de bi-reforma. A reforma a seco, apesar de mais empregada na industria,
possui um impacto ambiental relativamente maior. A formacao de coque provocada
por ela é negligenciada na bi-reforma, devido a presenca do vapor de agua. Ademais,
a DR fornece baixas razdées H2/CO, o que acaba limitando a sua implementagdo em
uma rota Fischer-Tropsch, por exemplo.

Dessa forma, com o objetivo de atender parcialmente ao objetivo especifico 02
do trabalho (definir e propor uma planta de producédo de gas de sintese a partir do
biogas, com base nas analises termodindmicas previamente realizadas), algumas
combinacgdes entre a water scrubbing e a bi-reforma foram feitas e analisadas, para
que a rota final do processo fosse definida. A composicdo das correntes de

alimentacgao foi mantida a mesma para todos os cenarios estudados (Tabela 13).

Tabela 13 - Composigao das correntes de alimentagao.

Variavel DBIOGAS3 PUREH202 AIR H20REFOR

Temperatura (°C) 25 25 25 25

Pressao (bar) 1 1 1 1
Vazao 1000 Nm3/h 50 m?h 50 kmol/h 0,5 m3h

Fragcao molar CH4 0,598 - - -
Fracdo molar CO2 0,379 - - -
Fracdo molar H20 - 1 - 1
Fracdo molar N2 0,019 - 0,790 -
Fracdo molar O2 - - 0,210 -
Fracdo molar H2S 0,002 - - -

Fonte: A Autora, 2023.
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4.1.1 Cenario 01
O primeiro cenario proposto esta apresentado no fluxograma abaixo (Figura
25). A combinacao foi feita utilizando a water scrubbing com o tanque flash e um reator

de equilibrio de bi-reforma.

Figura 25 - Proposta de analise: Cenario 01.
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Fonte: A Autora, 2023.

O processo 01 consiste na alimentagdo do biogas (DBIOGAS3) em um
equipamento de compressdo (CP-01), responsavel por aumentar sua presséo,
seguido de um trocador de calor (TC-01), responsavel por resfriar o gas que sofreu
aumento de temperatura pela compressao anterior. Entdo, a corrente DBIOGAS, ja
nas condicdes operacionais corretas, pode ser alimentada no fundo da coluna de
absorcao de water scrubbing (ABSORV). Paralela a essa alimentacado, agua pura
também €& alimentada contracorrente no topo dessa coluna, apds passar por uma
bomba (B-01) para compresséao até 12 bar (PUREHZ20).

Ap0ds a lavagem com agua pressurizada, sao obtidas duas correntes. A corrente
de fundo contém agua e impurezas (SOURH20), e segue para um tanque flash
(FLASH), responsavel por recuperar uma parte do CH4 que possa ter sido carregado
junto com a agua. O metano recuperado nessa etapa € unido com a corrente de topo
da coluna, que contém biogas limpo (CBIOGAS). Essa nova corrente (BIOGAS) segue
para o reator de equilibrio de bi-reforma (R-01) e junto com ela, também ¢é alimentada
uma corrente de agua (H2ZOREFOR). Desse reator, obtém-se a corrente de gas de

sintese, que segue ent&o para a proxima macro etapa do processo (SYNGAS).



Enquanto isso, pelo fundo do tanque FLASH ainda € obtida uma corrente com
agua e impurezas (SOURH202), que sera alimentada em uma coluna stripping, a fim
de ser regenerada (STRIP). Esse processo € feito juntamente com a alimentacéo de
ar (AIR). Desse equipamento, sdo obtidas duas correntes: a de topo (SOURAIR)
contém ar e as impurezas do processo e deve ser destinada corretamente para
tratamento; e a de fundo, que contém a agua regenerada (LEANH2O) e pode retornar

para 0 processo como reciclo.

4.1.2 Cenario 02

O segundo cenario proposto esta apresentado no fluxograma abaixo (Figura
26). A combinacgao foi feita utilizando a water scrubbing sem o tanque flash e um reator
de equilibrio de bi-reforma. Os cenarios 01 e 02 apresentam como diferenca apenas
a presencga do tanque flash (FLASH) para recuperagdo do CHa4 perdido na coluna
ABSORV.

Figura 26 - Proposta de analise: Cenario 02.

DHZOREFOR
SYNGAS B
& B-01
PUREH202 [
N

Fonte: A Autora, 2023.

Agora, nesse cenario, apds a lavagem com agua pressurizada, sdo obtidas
duas correntes. A corrente de fundo contém agua e impurezas (SOURH20), e segue
diretamente para uma coluna stripping, a fim de ser regenerada (STRIP). O processo

realizado por ela € 0 mesmo ao apresentado no tépico anterior para o cenario 01.
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Enquanto isso, a corrente de topo da coluna de lavagem, que contém biogas
limpo (BIOGAS) segue diretamente para o reator de equilibrio de bi-reforma (R-01),
sem passar por equipamentos auxiliares. Junto com ela, também é alimentada uma
corrente de agua (H2ZOREFOR). Desse reator, obtém-se a corrente de gas de sintese,

que segue entdo para a proxima macro etapa do processo (SYNGAS).

4.1.3 Cenario 03

Uma vez avaliada a necessidade da presenca do tanque flash nos cenarios 01
e 02, foi proposto o cenario 03 (Figura 27). Devido ao carater extremamente
endotérmico da reacao de reforma, para favorecer a operacgao do reator R-01, reduzir
seu gasto energético e promover possiveis integragdes energéticas entre a etapa de
reforma e uma sintese Fischer-Tropsch, por exemplo, foi implementado um segundo
trocador de calor (TC-02). Além disso, nessa proposta, o reator ja foi modelado

utilizando dados cinéticos, descritos na segéo 4.3.7.

Figura 27 - Proposta de analise: Cendrio 03.
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Fonte: A Autora, 2023.

A diferenga entre o cenario 03 e os cenarios anteriores também se concentra
na etapa de preparo do biogas limpo (corrente BIOGAS) para a entrada no R-01.
Todas os subprocessos anteriores a esse sao mantidos.

A corrente de topo da coluna de lavagem, que contém biogas limpo (BIOGAS),
nesse caso, € misturada a uma corrente de agua (H2ZOREFOR) previamente. Essa
mistura, denominada FEED2 é entdo aquecida no trocador de calor 02 (TC-02) antes

de entrar no reator cinético de bi-reforma R-01 (corrente FEED). Desse equipamento,
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obtém-se a corrente de gas de sintese, que segue entdo para a préxima macro etapa
do processo (SYNGAS).

4.2 ESCOLHA DA ROTA FINAL

Com base na modelagem apresentada dos trés cenarios estudados para o
processo de produgao de syngas a partir de biogas, foram obtidos os resultados da
Tabela 14. A partir de sua analise, foi escolhido o melhor desses cenarios, que seguira
para a otimizacao de processo (descrita na segao 5).

Para performar a analise do melhor cenario, alguns parédmetros de processo
foram estudados. Inicialmente, para verificar a efetividade do sistema de upgrading do
biogas, foi analisada a remogao de H2S da coluna de water scrubbing e a fragdo molar
de H2S na corrente BIOGAS (saida superior desse equipamento). Também, a
capacidade de regeneracao do solvente (nesse caso, a agua) foi observada a partir
da recuperacao de H20 na coluna stripping. A fragdo massica de H20 da corrente
SYNGAS também foi verificada, uma vez que a quantidade de agua deve ser limitada
caso esse gas de sintese seja utilizado como reagente para a sintese Fischer-
Tropsch. A perda de COz2 na coluna de water scrubbing também foi analisada, ja que
esse componente € um agente reformador na préxima etapa do processo. Finalmente,
foram estudados os valores de conversdo de CH4 e COz2, razdo H2/CO produzida e
vazéo de syngas obtida no processo.

Tabela 14 - Resultados dos cenarios analisados.

CENARIO 01 CENARIO 02 CENARIO 03
Remocéo de H2S na
. 99,63 % 99,63 % 99,63 %
coluna Scrubbing
Fragdao molar de H.S 0,000211 8,0E-06 8,0E-06
da corrente BIOGAS (211 ppm) (8 ppm) (8 ppm)
Pureza da H-0 limpa
99,99 % 99,99 % 99,99 %
na coluna Stripping
Recuperacgao de CH4
. 98,24 % 98,24 % 98,24 %
na coluna Scrubbing
Perda de CO2 na
41,52 % 41,52 % 41,52 %

coluna Scrubbing
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Gasto energético da R-01 + TC-02:
R-01: 2994 kW R-01: 2929 kW
etapa de reforma 2310 kW
Producgéao de Syngas 2693 Nm?¥h 2629 Nm?/h 2197 Nm?/h
Razao molar H2/CO da
2,01 2,11 1,90
corrente SYNGAS
Conversao de CH,4 99,96 % 99,95 % 63,30 %
Conversao de CO; 75,66 % 75,39 % 63,59 %
Fragdao molar de H.0O
8,0 % 7,7 % 17,8 %

da corrente SYNGAS

Fonte: A Autora, 2023.

Os primeiros resultados, voltados para o sistema de upgrading do biogas,
mostram uma alta efetividade na remoc¢ao de H2S da matéria-prima, considerando
uma vazao de entrada do solvente de 50 m3h. Isso significa que para todos os
cenarios, a corrente de topo da water scrubbing contém aproximadamente 8,0E-06,
ou 8 ppm, de H2S, o que esta dentro dos padrdes tedricos permitidos para a reforma
catalitica [14].

No cenario 01, como ja mencionado anteriormente, foi testada a presenga de
um tanque flash, responsavel por recuperar parte do CH4 carregado na water
scrubbing. Dos 0,47 kmol/h de CH4 perdidos na coluna absorvedora, 0,41 kmol/h
foram recuperados nessa etapa (cerca de 86,5 %). No entanto, apds a jungédo da
corrente de topo da primeira coluna (CBIOGAS) com a corrente de CH4 recuperada
no flash (CH4) (Figura 25), a fracdo massica do H2S na corrente BIOGAS (entrada do
reator) aumentou de 8 ppm para 211 ppm. Isso significa que apesar do tanque flash
ter recuperado a maior parte do CH4 perdido na water scrubbing, a retirada do Hz2S foi
prejudicada e fez com que essa impureza retornasse para o biogas. Esse resultado,
portanto, eliminou o cenario 01 da etapa posterior de otimizacgao.

Para todos os cenarios, o sistema de regeneragdo do solvente na coluna
stripping obteve resultados extremamente positivos. A agua recuperada nesse
equipamento (LEANH20) pode ser reciclada e substituir a corrente PUREH202, uma
vez que obteve pureza de 99,9 %. Essa regeneracgao e o reciclo do solvente propostos
nessa coluna auxiliar minimizam impactos econémicos e ambientais do processo.

Outro indicador importante da eficiéncia do sistema é a recuperag¢ao de CH4 e
a perda de COz2 obtidos na coluna de water scrubbing. Uma vez que as condigdes

operacionais nesse equipamento foram mantidas as mesmas para todos os cenarios,
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esses resultados também foram constantes (98,24 % e 41,52 %, respectivamente).
Considerando a necessidade do uso do CO2 como agente reformador no reator de bi-
reforma, é indispensavel reduzir a perda tao significativa desse gas. Isso pode ser
ajustado com alteragdes na quantidade de H20 alimentada na corrente PUREH202
(considerada como 50 m3/h). No entanto, ainda deve-se garantir a retirada minima do
H2S do biogas. Utilizando uma simples ferramenta do software Aspen Plus (Design
Spec), foi possivel avaliar qual a quantidade de agua que garante a retirada do H2S
dentro do limite permitido (10 ppm), e consequentemente, qual € a porcentagem de
perda de CO2 nessa situacao. O resultado desse Design Spec foi de 49,6 m3/h. Isso
significa que essa é a vazao de agua minima necessaria para atingir uma fragdo molar
final de 9,99E-06 de H2S, resultando em uma perda minima de CO2z de 41,22 %.

Uma das diferengcas entre os cenarios apresentados € a presenca de um
segundo trocador de calor TC-02 no cenario 03. Devido ao carater extremamente
endotérmico da reacao de reforma, para favorecer a operagao do reator R-01 e reduzir
seu gasto energético, esse equipamento foi implementado e analisado. Conforme
apontam os resultados da Tabela 14, o gasto energético para a etapa de reforma dos
trés cenarios foi semelhante, apresentando queda com a adicédo do TC-02. Isso
mostra que um favorecimento do ponto de vista energético, e a possibilidade de
propostas futuras com integracao térmica entre duas correntes de processo.

Outro ponto importante do cenario 03 é a implementagao de um reator do bloco
RPIug do Aspen Plus, que ja requer as expressdes cinéticas para modelagem. O
detalhamento dessa etapa foi descrito na proxima sec¢ao 4.3.7. Nos cenarios 01 e 02,
o reator de bi-reforma utilizado foi o RGibbs, o mesmo utilizado na modelagem e
estudo do equilibrio quimico e termodinamico. Uma vez que o objetivo é representar
o processo de bi-reforma de maneira realista, o cenario 02 foi desconsiderado da
proxima etapa deste trabalho.

Na etapa de reforma também foram verificados os valores obtidos de produgao
de syngas (em Nm?h) em relagcéo a alimentacdo de 1000 Nm3/h de biogas. Também
foi analisada a razdo molar H2/CO encontrada, além das conversdes de CH4 e CO2 ja
comentadas. Todos os resultados para os trés cenarios foram bons, préximos ao
apresentado na literatura e semelhantes entre si. Além disso, os valores de conversao
obtidos, para ambos os reagentes, também se mostraram muito préximos.
Especialmente no cenario com a presenga da modelagem cinética, as conversdes

foram inferiores aquelas reportadas no equilibrio termodinamico. Apesar disso, todos
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esses parametros podem ser facilmente melhorados com manipulagbes nas
condicdes operacionais do R-01.

O ultimo parametro observado foi a fragcdo molar de agua na corrente do gas
de sintese (SYNGAS). Considerando a proxima etapa do processo como a sintese
Fischer-Tropsch, a quantidade de agua na alimentagédo deve ser limitada a 2 % mol
[41]. Essa analise excluiria todos os trés cenarios estudados, visto que neles, a fragéo
molar de H20 ficou superior a 7 %. No entanto, esse parametro também pode ser
ajustado dentro do limite tedérico recomendado com a mudanga na vazao de H20
alimentada no reator.

Pensando em todos os parametros analisados, foi possivel concluir que a
presengca do tanque FLASH foi negativa, enquanto o TC-02 foi benéfico para os
resultados do processo. No entanto, a depender das condi¢gdes operacionais do R-01,
a quantidade de agua no syngas pode atingir valores dentro do limite recomendado,
o que faz com que o cenario 03 ainda seja considerado a rota final mais viavel dentre
todos os cenarios estudados.

Um ponto a ser discutido para qualquer um dos cenarios é a corrente
SOURAIR, composta por ar, COz e H2S. Devido as impurezas presentes nesse fluido,
ele ndo pode ser descartado na atmosfera, uma vez que causara um impacto positivo
na emissao de CO2 do processo, além de conter H2S que também é um contaminante.
Algumas sugestdes sdo validas nesse caso: um sistema de membranas que possa
permear o H2S e o CO2 conjuntamente (como € o caso proposto por Makaruk et. al.
(2013) [39]) ou processos de adsorgao utilizando biochar/biocarvdo como adsorvente
[42]. Existe, também, a separagdo criogénica, mas esse processo ainda esta em

desenvolvimento devido a altos custos e criticas condi¢gdes operacionais [3].

4.3 ESPECIFICACOES DE PROJETO

Apos a analise dos resultados apresentados na secédo 4.2, em relagdo aos
cenarios propostos, foi definido que o cenario 03 (Figura 27) possui a configuracao de
processo mais simples, realista e apresenta resultados preliminares satisfatérios.
Logo, a fim de atender parcialmente ao objetivo especifico 02 (definir e propor uma
planta de producado de gas de sintese a partir do biogas, com base nas analises
termodinamicas previamente realizadas), esse cenario foi inicialmente selecionado

como possivel rota final do processo de produgao de gas de sintese a partir do biogas.
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A seguir, cada um dos equipamentos utilizados nesse cenario final foi detalhado
em relagdo ao dimensionamento e calculo no software Aspen Plus V12.1®. A partir
dessas especificagdes, foi possivel seguir para a etapa de otimizagao, focando em

maximizag¢ao do lucro e minimizagao do impacto ambiental.

4.3.1 Bomba (B-01)

A bomba B-01 foi projetada com a intengao de pressurizar a corrente de entrada
de agua na coluna absorvedora, responsavel por realizar o upgrading do biogas. A
pressao definida para a operacado desse equipamento, e portanto, a descarga na B-
01 foi de 12 bar, com uma eficiéncia de 85 % [18].

O software comercial Aspen Plus fornece apenas uma opg¢ao para a
modelagem de bombas e turbinas hidraulicas, dentro do bloco pressure changes,
denominado pump. A simulagao é feita utilizando como especificacbes a pressao de
descarga da bomba, o aumento de presséao realizado por ela, a taxa de presséo, a
poténcia ou a curva de desempenho necessaria para determinar as condi¢cdes de
descarga do equipamento [43].

O calculo da altura liquida de sucgao disponivel (NPSHb) e da altura liquida de
sucgao requirida (NPSHR) € feito através das expressdes (27) e (28), respectivamente,
em que P1 é a pressdo de entrada, P° é a pressédo de vapor do liquido, w é a
velocidade, Hs é a altura estatica hidraulica, f € a frequéncia de rotagdo em rpm, Q é

a vazao volumétrica do fluido e nss € a velocidade de sucgao da bomba em rpm.

w
NPSH, =P, — P+ —+ H; (27)
29
3
0,5\ /4
NPSHy = (f Q ) (28)
SS

4.3.2 Compressor (CP-01)

O compressor CP-01 foi utilizado para realizar a compressdao do biogas
alimentado na coluna absorvedora de water scrubbing. Uma vez que a pressao
definida para esse equipamento foi de 12 bar, a descarga no compressor foi estipulada
como 12,5 bar, também com uma eficiéncia de 85 %.

Visto que a compressao a ser realizada é de apenas um estagio, o bloco

utilizado para a modelagem no Aspen Plus foi o compr. Esse bloco inclui diferentes
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tipos de compressores (isentropicos, politrépicos e de deslocamento positivo), sendo
que o isentropico foi escolhido para o processo em questdo. Ele utiliza o modelo
Mollier-Based, que determina a poténcia e a temperatura de descarga do equipamento

através dos diagramas de Mollier [43].

4.3.3 Trocador de Calor (TC-01)

O trocador de calor TC-01 foi instalado para resfriar o biogas anteriormente
comprimido no CP-01. A alimentagao na coluna absorvedora deve ser proxima de 40
°C, a perda de carga do trocador foi de 0,3 bar e foi considerada como fase valida
apenas a fase vapor.

Uma vez que o objetivo do TC-01 era apenas resfriar a corrente de alimentagéo
do biogas, foi utilizado o bloco heater do Aspen Plus, utilizado para modelar trocadores
de calor caso o objeto de estudo seja apenas de um lado. Ele permite especificar a
temperatura ou o calor de aquecimento ou resfriamento da unidade, mas n&o executa
calculos rigorosos de trocas de calor [43].

Para resfriar a corrente DBIOGAS2, foi escolhido utilizar agua de resfriamento
como utilidade do TC-01. A temperatura varia de 20 a 25 °C e a presséao é de 1 atm.
Uma vez que para a etapa de otimizagao deste trabalho, era necessario calcular o
custo do processo e o impacto ambiental, os gastos com essa utilidade e as emissdes

de CO2 provocadas por essa etapa foram calculados.

4.3.4 Trocador de Calor (TC-02)

O trocador de calor TC-02 do cenario 03 foi instalado na entrada do reator R-
01, com a intengédo de reduzir o gasto energético desse equipamento. Para isso, a
corrente FEED2, que contém biogas limpo e agua, foi pré-aquecida para 200 °C e
pressao de 1 bar. Por ter sido considerada como fase valida apenas a fase vapor no
TC-02, a presséao de projeto da corrente a pressao de vapor da agua a 200 °C (13,21
bar). Uma vez que o objetivo do TC-02 era apenas aquecer a corrente de alimentagéo
do reator, foi utilizado o bloco heater do Aspen Plus, assim como para o TC-01.

Para aquecer a corrente FEED2, foi escolhido utilizar vapor a média pressao
como utilidade do TC-02. A temperatura varia de 250 a 249 °C e esse vapor €&
condensado no casco do trocador de calor. Uma vez que para a etapa de otimizagao

deste trabalho, era necessario calcular o custo do processo e o impacto ambiental, os
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gastos com essa utilidade e as emissdes de CO2 provocadas por essa etapa também

foram calculados.

4.3.5 Coluna Absorvedora (ABSORYV)

O primeiro equipamento do processo de upgrading do biogas é uma coluna
absorvedora (ABSORYV), responsavel pela remogao das impurezas presentes nessa
mistura. O dimensionamento dessa operacdo unitaria € muito semelhante ao de
colunas destiladoras, porém sem a presenca do condensador e do refervedor.

Para realizar a modelagem da ABSORV, foi utilizado o bloco columns
(RadFrac) do Aspen Plus. A coluna foi especificada com 20 estagios de equilibrio,
sem os equipamentos auxiliares (condensador e refervedor) e com as fases validas
liquido-vapor, devido a presenca da agua liquida como solvente. O biogas sujo (com
impurezas) foi alimentado no fundo do equipamento, enquanto a agua foi alimentada
no topo, em sentido contracorrente. A pressao definida na coluna foi de 12 bar.

O método usado pelo software para realizar o calculo da convergéncia da
coluna é o standart, mais conhecido como meétodo inside-out, de Boston e Britt,
recomendado para duas ou trés fases da mistura. Esse algoritmo consiste em dois
loops de iteracdo e a convergéncia pode utilizar diferentes métodos para calculo:

Bounded Wegstein, Broyden quasi-Newton, Schubert quasi-Newton e Newton [43].

4.3.6 Coluna Stripping (STRIP)

A segunda coluna do processo de upgrading do biogas € uma coluna strippping
(STRIP), responsavel por regenerar o solvente empregado na absorvedora (nesse
caso, a agua). O dimensionamento dessa operagao unitaria foi feito da mesma forma
ao apresentado no tépico anterior e € muito semelhante ao de colunas destiladoras,
porém sem a presenga do condensador e do refervedor.

Para realizar sua modelagem, foi utilizado o bloco columns (RadFrac) do Aspen
Plus. A coluna também foi especificada com 20 estagios de equilibrio, sem os
equipamentos auxiliares (condensador e refervedor) e com as fases validas liquido-
vapor, devido a presenca da agua liquida como solvente. Agora, a agua suja (com as
impurezas retiradas do biogas) foi alimentada no topo do equipamento, enquanto ar
foi alimentado no fundo, em sentido contracorrente. A pressao foi estabelecida como

atmosférica, seguindo o dimensionamento proposto por Ashraf et.al. (2015) [18].
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4.3.7 Reator (R-01)

Para realizar o dimensionamento do reator de bi-reforma R-01, foi utilizado um
reator de cinética. O software Aspen Plus possui trés modelos para esse equipamento:
0 RCSTR (reator tanque de mistura agitado, para processos continuos), RPIlug (reator
tubular pistonado, também para processos continuos) e Rbatch (reator para
processos em batelada). Além disso, para esses equipamentos, existem dois métodos
para calculo da expressdo cinética: o modelo Power Law e o modelo Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW).

Na reforma catalitica do biogas, utilizou-se o bloco RPlug com cinética LHHW.
Os dados e expressdes foram baseados no artigo de Garcia-Vargas et. al. (2015) [44].
Foram consideradas as reag¢des de reforma a seco, reforma a vapor e water-gas shift.
O modelo cinético de LHHW pode ser descrito de forma generalizada através da

equacao:

_ (fator cinético) - (driving force)

29
(termo de adsorgao) (29)
Os termos individuais sdo dados por:
_Eq
fator cinético = kye " RT (30)
driving force = Kl(l_[ Cc;') — KZ(H C;') (31)

adsorgio = [Z Ki(l_[ Ci"i)]m (32)

Sendo ko o fator pré-exponencial cinético, Ea a energia de ativagdo, T a
temperatura absoluta, R a constante universal dos gases, Ci a concentragdo do
componente i, vi 0 expoente do componente i e m o expoente do termo de adsorcéo.
Os termos K1, K2 e Ki sdo constantes que podem depender da temperatura do sistema.
No Aspen, essa dependéncia € dada pela expressdo (33), onde A, B, C e D séo

constantes.

B
an=A+T+ClnT+DT (33)
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Cada reacao que ocorre no sistema possui uma expressao de taxa, com seus
respectivos termos cinético, driving force e de adsor¢do. As devidas equacdes
utilizadas e adicionadas no Aspen Plus estédo dispostas abaixo. A implementacéao foi
realizada utilizando apenas a fase vapor como fase valida e o fator pré-exponencial
cinético foi reportado em kmol/s.kPa, a energia de ativagdo em kd/mol, a temperatura
em K e as pressdes parciais Piem kPa. Vale citar também que as equacdes cinéticas
nao consideram o termo de adsorgao (igual a 1) e a reagdo de metanacgéao reversa

(citada na Tabela 12 como uma das reagdes paralelas a BR).

Tabela 15 - Expressoes cinéticas da bi-reforma.

Reagao quimica Equacgoes cinéticas
Peo? - Py ?
Tpr = kpr* Pen, (1 P P K. C(_)P H_ZK >
Reforma a CHy ©COz TIDR
CH,+C0, < 2C0+2H, (- 17.82
seco kpr = 70,99 - 1073 -¢' 8314T
—31230
Kpr = 6,780-1018 -1 )
Peo - Py’
Tsr ZkSR'PCH4'<1_—P C_OP HZ_K )
Reforma a CHy " Hz0 TSR
CH,+ H,0 & CO + 3 H, (7472
vapor kgp = 85,77-1073-¢" 8314°T
—26830
Keg = 1,198-107 - e T )
Peo - P P,
Twes = kwes ( 20 L0 )
Py, Kwes
Water gas
€O+ H,0 < CO, + H, (- 5426
shift kep = 149,22-1073 - ¢ 8314 T
Kep = 10CF-2,029)

Fonte: Adaptado de [44].

Para a implementacdo no software Aspen Plus, as equagdes de Ki
apresentadas na Tabela 15 foram linearizadas, seguindo a demonstragao abaixo. A
partir dessa etapa, a linearizagdo foi comparada com a Equacéo (33) de forma a

encontrar os coeficientes necessarios e implementa-los no simulador.

B
K,=A- e(T) (34)

B
anl-=lnA+T (35)
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A cinética apresentada por Garcia-Vargas et.al. (2015) [44] foi devidamente
validada, conforme mostra a Figura 28. As imagens mostram as vazdes de CHs4 e CO2
em mol/h, em fungdo da temperatura do sistema em K. Os erros encontrados foram,
em média, de 2,2 % para as vazdes de CH4 e de 16,2 % para as vazdes de COo2.
Esses valores estao abaixo da margem de erro reportada pelo autor, de 11 % e 19 %,
respectivamente.

A validacdo da cinética também foi capaz de se adequar ao reportado
anteriormente na analise termodinamica, na qual mostrou-se que maiores
temperaturas aumentam a conversao do biogas, e, portanto, reduzem as vazodes de

CH4 e CO2 na corrente do syngas.

Figura 28 - Validagao da cinética.

Validacao da Cinética
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® CH4 Vargas @ CH4 Aspen CO2 Vargas @ CO2 Aspen

Fonte: A Autora, 2023; [44].

Além da validacao anterior, também foi analisada a variagdo das vazdes de
saida de CHs4 e CO2 em funcdo da pressdo do sistema. Segundo os dados ja
apresentados anteriormente na sec¢ao 3.2.3, a pressao exerce um impacto negativo
na conversao do biogas em gas de sintese. Maiores pressdes reduzem essa
conversao, e, portanto, aumentam a vazao do CHs e do CO2 na corrente do produto,

conforme provado na Figura 29.



Figura 29 - Validagao da presséo.
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Fonte: A Autora, 2023.
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5 OTIMIZAGAO DE PROCESSOS

De forma a cumprir o objetivo especifico 3 mencionado no tdpico 1.1, uma
otimizacado para a planta escolhida de producdo de syngas a partir do biogas foi
proposta. Diferentes fatores poderiam ser escolhidos para realiza-la, como:
performance do processo, produtividade, consumo energético, capital investido, custo
operacional, impacto ambiental, rentabilidade, segurancga, entre outros.

Devido ao crescimento da importancia de otimizagdes multiobjetivos na
engenharia quimica, do aumento do uso de fontes de energia mais sustentaveis, da
preocupagao com questdes ambientais, e dos elevados custos relacionados a reforma
catalitica do biogas, foram escolhidas duas perspectivas de andlise: a econdmica e a
ambiental. Para entender ambos os impactos no processo estudado, foram propostas
duas funcgdes objetivos, descritas individualmente abaixo.

Para otimizar o processo escolhido, foi utilizada uma integracdo entre o
software comercial Aspen Plus V14.1® e o Microsoft Excel, utilizando a fungéo Virtual
Basic for Applications (VBA). A execucgao foi performada no Instituto Tecnologico de
Aguascalientes (México), em um computador AMD Ryzen 7 3700X 3.6 GHz 8-Core
Processor com 48 GB RAM. A ideia geral desse mecanismo esta descrita a seguir na
Figura 30.

Figura 30 - Mecanismo de integragéo entre Aspen Plus e Microsoft Excel.

Cenario aleatdrio

das variaveis
manipuladas
NAO
i Ultima
Novo cenario das 1 SIM
variaveis e

manipuladas

usa(:s:)n (I)Zirin%‘?odo Maximizacdo da FO1 Calculo das
DE Minimizacdo da FO2 funcdes objetivos

Fonte: A Autora, 2023.
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Inicialmente, é escolhido aleatoriamente um cenario para as variaveis de
processo a serem manipuladas utilizando o Microsoft Excel. Esse cenario €&
alimentado na simulacdo do Aspen Plus e testado. Os resultados obtidos nesse
processo retornam para a planilha do Excel e, com base neles, é possivel calcular o
valor da fungéo objetivo 01, relacionada ao lucro da planta, e o resultado da FOZ2, ja
obtido diretamente dos parametros retornados do Aspen. Os valores para as FO’s sao
entdo analisados pelo otimizador, propondo um novo cenario para as variaveis
manipuladas, de acordo com a otimizacdo desejada (maximizagdo do lucro e
minimizagao do impacto ambiental). Esse novo cenario, ja no Excel, equivale agora
ao passo 01 e pode ser novamente alimentado no Aspen para o calculo da nova

simulagao.

5.1 FUNCAO OBJETIVO 01: LUCRO

Até o final do século XX, analises econdmicas e critérios como custo e lucro
eram usados como ponto de partida para a otimizacdo de processos da industria
quimica [33]. A primeira fungdo objetivo (FO1) proposta neste trabalho estuda a
maximizacao do lucro em relagao a custos operacionais e foi estabelecida com base

no artigo de Monteiro et. al. (2010) [45], conforme as equacdes abaixo.

Lucro = receita — OPEX (36)

Sendo o OPEX o custo operacional, que engloba o custo de compra das

matérias-primas e o custo de utilidades. Logo, a Equagéao (36) pode ser reescrita como

Lucro = receita — (matérias-primas + utilidades) (37)

Os gastos que seriam obtidos com a compra e instalacdo de equipamentos
foram desconsiderados, uma vez que sao considerados custos fixos de investimento
inicial (CAPEX). Além disso, todos eles seriam calculados utilizando o
Aspen Process Economic Analyzer (APEA). Essa ferramenta é acoplada ao software

Aspen Plus e performa os dimensionamentos apos os resultados da simulagdo em si
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estarem disponiveis. Por esse motivo, o VBA do Excel que possui o otimizador DE
nao suporta esses calculos e poderia trazer erros ndo desejaveis a otimizagao.
Visando maximizar o lucro dos gastos operacionais através da FO1
apresentada, € necessario analisar as variaveis presentes nessa equacgao, de forma
a entender o comportamento de cada uma delas em relagao as variaveis manipuladas

e as restricdes do processo.

5.1.1 Receita

A receita é o valor obtido a partir da venda do produto final. Ela depende,
portanto, da quantidade de syngas produzido. Maiores conversdes de CHs4 e CO2
(biogas) produzirdo mais gas de sintese, e nesse caso, ambas dependem da
temperatura e pressao do reator de bi-reforma, que se tornam variaveis a serem
manipuladas. Além disso, a quantidade de agua alimentada no reator de bi-reforma
exerce influéncia nas conversdées, logo também deve ser manipulada.

Para obter esse valor de receita, € possivel seguir dois caminhos. O primeiro
deles seria admitir valores para venda de CO e H2. De forma a facilitar o calculo da
FO1, foi definido que o prego do gas de sintese produzido € de um délar para cada
Nm? de syngas. Porém, outra opgao seria calcular as demais variaveis da Equagao
(37) e analisar qual é a receita minima necessaria para que a operagado seja
economicamente viavel (lucro igual a zero). Dessa forma, pode-se calcular qual o valor

estimado de venda do syngas produzido para viabilizar o processo como um todo.

5.1.2 Matéria-prima

A matéria-prima é o custo a ser pago pelo biogas, ar e agua alimentados no
processo. Essa variavel sofrera impacto a depender da quantidade de matéria-prima
utilizada no sistema. A vazao de biogas nao foi alterada e, também para facilitar o
célculo da FO1, foi considerado o pre¢co do biogas como um dodlar para cada Nm?
utilizado.

Além do biogas, a alimentacdo de ar na coluna stripping e de agua nas
correntes PUREH202 (entrada da absorvedora) e H2ZOREFOR (entrada do reator)
também s&o consideradas no custo de matéria-prima. A corrente de ar (AIR) foi
desconsiderada desses custos e as correntes de agua foram precificadas

considerando o prego de 2 délares por m3.
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5.1.3 Utilidades

As utilidades sao os custos a serem pagos pelas utilidades usadas na planta.
Isso inclui a energia elétrica consumida e as utilidades do reator de bi-reforma e
trocadores de calor. Esse custo sofrera impacto em diferentes setores do processo.
Vazdes de agua na entrada da water scrubbing e no reator de bi-reforma devem ser
manipuladas, e nesses casos, interferem respectivamente nos gastos energéticos da
bomba B-01 e do trocador de calor TC-02. A temperatura de entrada do biogas no
sistema de upgrading de water scrubbing interfere na utilidade do trocador de calor
TC-01 e, portanto, deve ser uma variavel manipulada.

Para calcular o custo das utilidades, € necessario considerar trés parametros:
o valor da compra da energia elétrica (0,146 $/kWh); o valor da compra das utilidades
dos trocadores de calor (ambos agua/vapor, portanto, 2,00 $/m?); e o custo da geragéo

das utilidades, esse ultimo fornecido diretamente pelo simulador.

5.2 FUNCAO OBJETIVO 02: IMPACTO AMBIENTAL

Nos ultimos anos, a otimizagcdo de processos visando apenas a maximizagao
do lucro tornou-se incompleta. Novos conceitos de otimizagao, agora envolvendo mais
de uma fungdo objetivo (otimizagdo multiobjetivo), comegaram a ser estudados.
Critérios relacionados a aspectos energéticos, ambientais e de seguranca passaram
a ser considerados nesses estudos [33].

A segunda funcéo objetivo FO2 é vinculada a minimizagdo da rede emissora
de CO2 equivalente (COze). O CO2 € um parametro calculado com base na
multiplicagao entre a emissdo de um gas (usualmente um GEE, medida em toneladas)
e o seu potencial de aquecimento global (GWP) [46]. A FO2 foi estabelecida com base

no artigo de Nguyen & Zondervan, et. al. (2019) [47] em que:

Rede emissora CO2e = vazdo gerada COze - vazdo alimentada CO2e (38)

Diferentemente da FO1, que se remete ao lucro, a FO2 pode ser analisada
diretamente pelo software Aspen Plus, uma vez que os ambas as variaveis de vazao
gerada e vazao alimentada equivalentes s&o calculadas pelo simulador. Logo, o valor
da rede de CO2 equivalente € uma das variaveis de saida que sera reportada no

Microsoft Excel.
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5.2.1 Vazéao Gerada

A vazéo gerada é a vazao massica produzida e emitida de COze nas correntes
de saida do processo. Ela se concentra em duas correntes: a corrente SYNGAS e a
corrente SOURAIR, mas também esta presente nas utilidades.

A geracao de CO:2 sofre impacto a depender do quanto a planta produziu ou
nao converteu de CO2. A vazado de agua alimentada no sistema de upgrading do
biogas interfere na eficiéncia desse processo, e por consequéncia, o teor de CO2 na
corrente SOURAIR também sofrera alteragbes. A vazao de agua alimentada no reator
de bi-reforma interfere na conversao de CO2 desse equipamento, além da temperatura
e pressao de operagao. Portanto, essas variaveis devem ser manipuladas para fins
de analise da FO2. O calculo dessa geragao de COze € realizado no proprio software

Aspen Plus.

5.2.2 Vazao Alimentada

A vazédo alimentada € a vazdo massica alimentada de CO2 no sistema,
convertida para CO2 equivalente, e depende exclusivamente da entrada de biogas
puro pela corrente DBIOGAS3. Conforma ja comentado, uma vez que essa vazao de
biogas ndo sera alterada, essa variavel ndo sofreu alteragbes. O calculo dessa

geragéo de COz2e também é realizado no proprio software Aspen Plus.

5.3 FUNGCAO MULTIOBJETIVO

Conforme comentado anteriormente no tépico 2.4, problemas complexos de
engenharia podem requerer a otimizagao de duas ou mais fungdes objetivos sujeitas
ao mesmo conjunto de restrigdes e variaveis manipuladas (Equacao (12)).

Neste trabalho, portanto, foi estruturada uma otimizagao multiobjetivo (MOO),
que contempla os dois objetivos ja citados para a planta de producdo de gas de
sintese a partir do biogas (lucro e impacto ambiental). A ideia é realizar a maximizagéo
da FO1 e a minimizagdo da FO2, baseadas na rota final escolhida (Figura 27). Logo,
uma vez obtida a frente de Pareto para esse problema, o comportamento esperado
assemelha-se ao apresentado na Figura 10c.

Para obter essas solucdes de Pareto, inicialmente, foram definidas as variaveis
manipuladas de processo (inputs), as variaveis de saida do Aspen Plus que precisam

ser analisadas ou utilizadas para o calculo da FO1 (outputs) e as restricdes do
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problema. Todas as definicbes necessarias estdo apresentadas a seguir

individualmente.

5.3.1 Variaveis manipuladas (inputs)

Para elaborar os problemas de otimizacdo deste trabalho, voltados para a
maximizagao do lucro e a minimizagao do impacto ambiental, fez-se necessario definir
variaveis manipuladas de processo. Essas variaveis, quando alteradas, devem
impactar no processo todo, e por consequéncia, nas FO’s desenvolvidas. Pensando
nisso, foram definidas 5 dessas variaveis, descritas na Tabela 16. Para cada uma
delas, foram definidos limites inferior e superior de variagéo. Isso significa que quando
manipuladas, essas variaveis nao ultrapassam esses valores e avaliam o sistema

dentro dessas alteragoes.

Tabela 16 - Variaveis manipuladas (inputs).

Limite Limite
Variavel Unidade . . . Referéncia
inferior superior
Temperatura do R-01 °C 800 1100 [22]
Pressao do R-01 bar 1 7 [2]
Temperatura do TC-01 °C 30 50 [19]
Vazéo de H20 da ABSORV m3/h 49,6 120 Este trabalho
Vazao de H20 do R-01 m3/h 0,188 0,944 [2]

Fonte: A Autora, 2023.

A temperatura e a pressao do reator de bi-reforma foram escolhidas como as
primeiras variaveis manipuladas dessa MOO. As condicdes de operacdo desse
equipamento possuem impacto significativo nas conversdes de CH4 e CO2 em gas de
sintese e, portanto, interferem na FO1 (com a venda da quantidade de syngas
produzido) e na FO2 (com a emissao do CO2 ndo convertido na reforma). Segundo
Entesari et. al. (2020) [22] e Zhao et. al. (2020) [2], a bi-reforma deve operar em
temperaturas elevadas, acima de 800 °C, para evitar a formacao de coque. Além
disso, a pressao de operacdo mais indicada se concentra entre os valores de 1 e 7
bar. Com base nessas afirmacgdes, foi possivel definir os limites inferior e superior

dessas variaveis para a otimizagao multiobjetivo.
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O biogas, ao ser alimentado no sistema de upgrading, passa pelo trocador de
calor 01, cuja funcdo é adequar a temperatura da mistura para entrar na coluna
ABSORYV. Quando esse parametro € alterado, ha variagdo na recuperacéo de CO:z e
na remocgéo de H2S do biogas. Por esse motivo, a temperatura de operagao desse
TC-01 foi considerada uma variavel manipulada, com limites de operagao definidos
entre 30 °C e 50 °C [19].

A vazédo de agua alimentada na coluna de water scrubbing exerce influéncia
sobre a remogéao de H2S e de CO2 do biogas. Logo, ela foi considerada como uma
variavel manipulada e foi definida neste trabalho utilizando a ferramenta Design Spec
fornecida no software Aspen Plus. Conforme citado anteriormente nos tdpicos 3.1.2 e
4.2, para atingir a fragdo molar maxima de H2S igual a 10 ppm na corrente CBIOGAS,
€ necessario alimentar no minimo 49,6 m*h de agua nessa coluna. Da mesma forma,
para atingir uma retirada completa de COz2 do sistema, e realizar uma reforma a vapor
no reator R-01, sdo necessarios aproximadamente 120 m3h de H20 na corrente
PUREH202. Portanto, esses valores foram utilizados como limites inferior e superior
na MOO, respectivamente.

Por fim, a vazdo de agua no reator também foi manipulada, por interferir na
ocorréncia da bi-reforma e, consequentemente, nas conversdes de biogas em syngas.
Os limites inferior e superior foram definidos com base em Zhao et. al. (2020) [2], que
define uma razado molar entre CH4 e H20 entre 0,5 e 2,5. Uma vez que a vazdo molar
média de CH4 alimentada no reator € de 26,2 kmol/h, a vazdo minima de agua
necessaria seria de 10,5 kmol/h e a maxima de 52,5 kmol/h. Esses, convertidos em
vazao volumétrica, equivalem respectivamente a 0,18 m?h (limite inferior) e 0,94 m3/h

(limite superior).

5.3.2 Variaveis de saida (outputs)
Para realizar o calculo da FO1 e obter a FO2, algumas variaveis de saida, ou
outputs, foram selecionados para retornarem ao Excel apés a simulacéo ser realizada

no Aspen Plus. Essas variaveis estao apresentadas na Tabela 17.

Tabela 17 - Variaveis de saida (outputs).

Variavel Unidade Classificagao
Vazao da corrente SYNGAS Nm?3/h Output
Preco da corrente DBRIOGAS3 $/h Output
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Precgo da corrente PUREH202 $/h Output

Precgo da corrente H2ZOREFOR $/h Output

Custo de geracao das utilidades $/h Output

Vazao da U-1 kg/h Output

Vazao da U-2 kg/h Output

Energia dos equipamentos R-01, B-01, CP-01, TC-01 e TC-02 kW Output
Rede de CO2e kg/h Output (FO2)

Fonte: A Autora, 2023.

A fungao objetivo 2, que representa o impacto ambiental, foi obtida como uma
variavel de saida do Aspen Plus. Enquanto isso, a FO1 precisou ser calculada
seguindo a Equacéo (37). Na pratica, o calculo foi feito utilizando as variaveis de saida
apresentadas anteriormente na Tabela 17.

A receita foi calculada pela Equacdo (39) e foi obtida em $ por ano

(considerando 330 dias para essa operacao anual).

Receita = Vazéo da corrente SYNGAS * Preco do syngas * 24 * 330 (39)

Os custos com matérias-primas e com utilidades foram calculados pelas

equacoes (40) e (41), respectivamente, e foram obtidos em $ por ano.

Matérias-primas = (Prego da corrente DBIOGAS3 + Preco da corrente
PUREH202 + Prego da corrente HZOREFOR) * 24 * 330 (40)
Utilidades = (Custo de geragao das utilidades * 24 * 330) + (Custo da compra
das utilidades * 24 * 330) + (Custo de eletricidade * Eletricidade requerida) * (41
24 * 330

5.3.3 Restricoes e Analises
Problemas de otimizagdo podem conter restricbes de processo, ou seja,
variaveis que limitam os resultados dentro de uma regiéo viavel. Nesse caso, apenas
uma restricao foi considerada: o teor molar de H2S que permanece no biogas (corrente

BIOGAS) apds o processo de upgrading (water scrubbing). Ele deve ser menor que
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10 ppm [14] e, portanto, qualquer iteragado realizada na MOO que tenha resultado em
valores superiores a esse para essa restricao foi descartada pelo otimizador.

Além disso, outras duas variaveis também foram retornadas do Aspen para o
Excel, mas para fins de analise. Elas nao restringem o processo em si, mas sao
importantes para analise, principalmente para a préxima etapa como FT. A primeira
delas foi a fragcao molar de H20 que permaneceu na corrente do produto. Esse valor
deve ficar abaixo de 2 % mol para situagdes em que o syngas seja direcionado a uma
sintese Fischer-Tropsch [41]. Ainda, também pensando nessa proxima etapa do
processo, a razao molar H2/CO do gas de sintese deve atingir valores proximos a 2 e,
dessa forma, também foi um output da MOO para analise [13].

As variaveis mencionadas estao dispostas na Tabela 18 com seus respectivos

valores recomendados.

Tabela 18 - Restrigdes e variaveis analisadas.

Valor teédrico

Variavel Unidade Classificagdo Referéncia
recomendado

Fracdo molar H2S na Output
- ) <10 ppm [14]

corrente CBIOGAS (restricao)

Frag&o molar H20 na o
- Output (analise) <2 % mol [41]

corrente SYNGAS
Raz&do molar H2/CO na ) )

- Output (analise) Préxima a 2 [13]

corrente SYNGAS

Fonte: A Autora, 2023.

5.3.4 Funcdes de penalizagao

Em sua maioria, problemas complexos de otimizacdo podem possuir um
conjunto de restricdes associadas as funcdes de objetivo, que devem ser
consideradas para obter as solugdes viaveis. No geral, métodos estocasticos de
otimizacdo nédo conseguem lidar com essas restricoes, e se fazem necessarias
estratégias para solucionar esses problemas. Um dos métodos de tratamento de
restricoes mais usados compreende o uso de fungdes de penalidade. Nessa
estratégia, as fungdes objetivo sdo penalizadas, ou modificadas, através da adicao de
um termo de penalidade a cada uma das FO’s originais. Dessa forma, o método de
otimizacao entendera que o valor obtido na iteragdo em questéo esta longe do objetivo

e 0 excluira do resultado [31], [33].
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Neste trabalho, as penalidades foram programadas em duas situagdes: no
nao cumprimento da restricdo imposta (teor final de H2S) e em casos de erro na
simulacao do Aspen Plus.

Para cada uma das FQO’s definidas, foi estudado um termo de penalidade.

. Esses limites foram escolhidos com base em analises prévias que mostraram
que a FO1 permanecia em valores maximos na ordem de grandeza de 10 milhdes. Ja
na fung¢ao objetivo 2, a punigéo foi um termo de valor aleatdrio entre 10 mil e 20 mil,

uma vez que a ordem de grandeza dessa FO2 fica em média entre 1 mil e 10 mil.

5.3.5 Parametros DE
Assim como todos os métodos de otimizagédo, o método Evolugao Diferencial
(DE) também requer algumas definicdes técnicas para performar. Dentre elas, estao
a populagao, o numero de geragdes, a probabilidade de crossover e de mutagdo. As
definigbes foram feitas previamente no topico 2.4.2 e os valores definidos estéo

dispostos na Tabela 19.

Tabela 19 - Parametros da otimizagao via método DE.

Opgdes do algoritmo Valor numérico
Populagéo 100
Geragdes 100

Probabilidade de crossover 0,9
Probabilidade de mutagao 0,8

Fonte: A Autora, 2023.

5.4 RESULTADOS - CENARIO 03

Com base na metodologia apresentada no tépico anterior 5.3, foi performada
uma otimizacao multiobjetivo do cenario 03 (Figura 27). Considerando a populacao de
100 solugdes para a ultima geracgao, sete iteragdes foram desconsideradas do Pareto.
Por ultrapassarem o limite de 10 ppm para a fracdo molar do H2S na corrente
CBIOGAS, elas foram penalizadas e descartadas pelo otimizador. Dessa forma,
apenas 93 solugdes 6timas foram encontradas. A frente 6tima de Pareto obtida esta
apresentada na Figura 31, em que o lucro (FO1) esta representado em k$ e a rede de
CO2 (FO2) em kg/h.
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Figura 31 - Frente 6tima de Pareto para o cenario 03.
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Fonte: A Autora, 2023.

Analisando a frente 6tima de Pareto obtida da 100° geracdo da otimizagao
multiobjetivo, nota-se que o comportamento da curva representa o esperado para
situagdes em que se deseja maximizar a FO1 (eixo x) e minimizar a FO2 (eixo y), ja
apresentado na Figura 10c. O ponto maximo para o lucro equivale ao maior impacto
ambiental gerado. Enquanto isso, o ponto de minimo impacto ambiental representa o
menor lucro a se atingir. Dessa forma, n&o € possivel encontrar um Unico cenario que
represente a MOO como um todo, ou seja, uma das fungdes objetivo sempre sera
prejudicada quando houver melhora na outra FO.

Com base na Figura 31, nota-se que a variagdao da FO1 foi mais significativa
quando comparada com o impacto ambiental. O lucro entre os 93 casos finais foi
sempre positivo, variando entre 5.500 k$ e 11.500 k$. Enquanto isso, a FO2 variou
entre -11.500 kg/h e -12.050 kg/h. Esse resultado negativo representa que a
quantidade de CO2 alimentada no sistema foi superior a vazdo gerada de COz, o que
ja mostra um dos éxitos do processo proposto. Essa constancia favoravel poderia
justificar uma escolha do melhor cenario com base no lucro (FO1), ja que os valores
obtidos para a FO2 foram muito semelhantes entre si.

Em relacao as variaveis manipuladas, para todos os casos da frente de Pareto,
a temperatura do reator de bi-reforma ficou proxima do limite superior estabelecido,

de 1100 °C. Da mesma forma, a pressao do R-01 ficou préxima do limite inferior
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proposto, de 1 bar. Ambos os resultados validam a analise termodindmica
apresentada no topico 3.2.3, bem como o comportamento cinético deste sistema
(toépico 4.3.7), indicando que altas temperaturas e baixas pressdes favorecem a
reacao de reforma, convertendo mais CH4 e CO2 e produzindo maiores quantidades
de syngas.

Além disso, para a temperatura de entrada do biogas no sistema de upgrading,
medida no TC-01, o otimizador convergiu para valores mais altos, atingindo uma
média aproximada de 46 °C. Isso mostra que, apesar dessa variavel ndo possuir
impacto muito significativo no resultado final, ela favoreceu a producao de syngas, e
consequentemente a FO1.

Também é possivel analisar a interferéncia da manipulagdo da vazao de agua
na entrada da coluna ABSORV (corrente PUREH202). Pelos cenarios do Pareto,
nota-se uma tendéncia de baixas vazdes para essa corrente. Todos eles obtiveram
valores proximos ao limite inferior, de 49,6 m?*h. Isso porque para maiores
quantidades de H20, maior a quantidade de CO:2 perdido, o que aumentaria a fragcéao
desse componente na corrente SOURAIR, impactando negativamente na FOZ2. Logo,
baixas vazdes de agua remetem a minimizagcéao da FO2 e, ainda sim, podem favorecer
a maximizacao do lucro a depender da combinacao das outras variaveis manipuladas.
No entanto, € importante lembrar que essa baixa vazdo de agua na water scrubbing
retira apenas o minimo necessario de Hz2S do biogas.

O aumento dessa vazao até o limite superior proposto, de 120 m?3h,
proporcionou diferentes comportamentos no sistema reacional. Nessas solucdes, que
nao estao presentes na frente de Pareto da Figura 31, outro tipo de reforma catalitica
mostrou-se vantajosa no reator. Uma vez que o CO: é retirado do sistema, apenas a
reacao de reforma a vapor é processada neste equipamento. Isso acaba favorecendo
a producao especifica de Hz e, portanto, as razées de H2/CO produzidas foram
maiores, ficando acima de 3 em alguns casos pontuais. Ainda, apesar da remogao de
H2S ser mais efetiva nessa situagcado (com fragbes molares atingindo a ordem de
grandeza 10e-14), na maioria dos casos com vazdes mais altas, ambas as FO’s foram
prejudicadas.

Finalmente, foi possivel analisar o impacto da vazao da corrente HZOREFOR,
que representa a quantidade de H20 alimentada no reator de bi-reforma. Sabe-se
pelos resultados reportados nos capitulos anteriores que o aumento da vazao de agua

no R-01 favorece a conversédo de CH4 e prejudica a conversao de COz2. Isso significa
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que vazoes mais baixas indicam menores quantidades de produto, o que diminui a
FO1, mas também indicam menor teor de CO2 no syngas, o que favorece a FO2.
Ainda, menos H20 no reator promove menores razdes molares H2/CO (na faixa de
1,98) e menor teor da prépria agua na corrente de gas de sintese. Essas solugbes
com menor vazao da H20OREFOR representam o inicio da curva de Pareto, no qual
ambas as fungdes objetivo estdo minimizadas.

A partir do momento em que essa vazao de agua aumenta, a produgéo de gas
de sintese aumenta e, portanto, o lucro segue o mesmo comportamento. No entanto,
por causa da reducao na conversao de COz2, o impacto ambiental se eleva. Essas
solugdes com maior vazdo da H20OREFOR representam o fim da curva de Pareto, em
que as duas FO’s estdo maximizadas.

A escolha de um cenario com mais agua no R-01 mostra-se positiva, uma vez
que o conjunto de resultados também é positivo, mesmo com um impacto ambiental
superficialmente maior. Apesar disso, existem algumas ressalvas para essas
solugdes. Maiores quantidades de agua na bi-reforma aumentam a razdo H2/CO do
syngas para a faixa meédia de 2,3, o que pode ser positivo pensando em uma etapa
posterior de sintese FT. No entanto, o teor molar de H20 no gas de sintese fica
extremamente elevado, podendo chegar a mais de 20 %. Nesse caso, seria
necessario implementar um sistema de remoc¢ao de agua do produto, composto por
trocadores de calor e um tanque flash.

E valido comentar que a curva de Pareto obtida mostra uma mudanca de
comportamento vinda do otimizador, indicado pelo circulo verde na Figura 31. Até o
caso indicado, notou-se um aumento com tendéncia linear para as FO’s, ou seja, as
condicdes operacionais do sistema estavam setadas visando maiores producgdes de
gas de sintese, que garantiam maior lucro, mesmo com aumento nos gastos
energéticos, nas utilidades e no impacto ambiental. No entanto, a partir da solugéo
apontada, os custos com utilidades (especialmente energia elétrica) passaram a
interferir negativamente nos valores de lucro. Isso significa que mesmo com altas
produgdes de syngas, o gasto com utilidades estava muito elevado e passou a reduzir
o valor da FO1. Entendido isso, a MOO mudou o comportamento, no sentido de
reduzir o custo com utilidades. Em outras palavras, as condi¢gdes operacionais do
sistema foram alteradas de forma a minimizar o gasto com utilidades, mesmo que isso
representasse uma menor conversao de biogas e, portanto, produgao de syngas.

Essa mudanga se mostrou positiva no sentido de ainda favorecer o lucro operacional,
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porém com uma tendéncia linear diferente da apresentada no inicio da curva de
Pareto. Ainda, o impacto na FO2 foi negativo, uma vez que a mudanga nas condi¢des
operacionais interferiu diretamente na conversao do biogas em produto.

Analisando o cenario 03 com base na Figura 31, é possivel afirmar que as
solugdes ideais se concentram dentro do circulo verde inserido na imagem. Nelas, os
valores encontrados para as FO’s mostram-se adequados, mesmo com gastos
energéticos altos, que até esse ponto, ainda sdo compensados pela boa produtividade

de syngas.

5.5 POSSIVEIS APERFEICOAMENTOS

ApoOs os resultados obtidos na otimizagdo, algumas necessidades de
aperfeicoamento no cenario 03 foram levantadas. Dessa forma, essas alteragdes

foram propostas na Figura 32.

Figura 32 - Proposta de Cenario 03 modificado.
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Fonte: A Autora, 2023.

A depender da vazdo de agua alimentada no R-01 (pela corrente
H20REFOR), o teor de H20 na corrente de produto pode ser superior ao
recomendado para a proxima etapa do processo (sintese FT). Das 93 solug¢des de
Pareto viaveis obtidas no topico 5.4, apenas trés ficaram dentro do limite tedrico de 2
% mol. Dessa forma, um sistema de resfriamento e secagem do gas de sintese
destaca-se como um proximo passo essencial ao processo.

No sistema de remocéo de agua do syngas, esse produto é resfriado no TC-

02, utilizando o fluido da corrente FEED2 como refrigerante (integragao térmica). Apés
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isso, o produto desejado passara por um novo trocador de calor (TC-03), de forma a
resfria-lo ainda mais para que haja condensac¢ao da agua presente na mistura. Essa
H20, entdo, sera retirada do gas de sintese em um tanque flash (VS-01), que gerara
a corrente final do produto (SYNGAS) e uma corrente de saida de agua (H20).

A implementacédo do sistema de resfriamento e secagem do syngas é vista
como positiva ndo somente para o ajuste da quantidade de H20 no produto, mas
também como um primeiro passo para uma integracdo energética, trazendo uma
reducao nos gastos com energia elétrica.

Outro ponto importante pendente no cenario 03 original € o R-01. Visto que a
reagao de reforma é extremamente endotérmica, ocorrendo acima de 800 °C, esse
equipamento deve ser instalado no interior de um forno industrial. Assim, é possivel
fornecer a energia e o calor necessario para garantir a ocorréncia das reagdes. Como
o software comercial utilizado neste trabalho n&do permite a modelagem desse
equipamento, ele nao foi incluido nas analises de otimizacao.

O combustivel considerado como alimentagcdo desse forno foi o préprio gas
metano (CH4), que possui um poder calorifico equivalente a 50,4 MJ/kg de CH4. A

reacao de combustao desse gas € dada por:

CH4_+202 <—>602+2H20 (42)

Percebe-se que para cada mol de gas metano que sofre combustdo, um mol
de CO:2 é emitido como produto. Em massa, isso significa que 16 kg de CH4 emitem
44 kg de CO2. Com base nessas informagdes e o balango de energia do R-01, é
possivel calcular a quantidade de CHs4 que deve ser alimentada no forno e,
consequentemente, a quantidade de CO2 emitida pela reagao (42). A emisséo desse
gas, entao, é convertida para CO2 equivalente e adicionada ao valor da FO2.

Para analisar a modificacao proposta para o cenario 03, trés resultados obtidos
da frente de Pareto do cenario 03 original (Figura 31) foram selecionados. O primeiro
resultado (solucdo 01) foi o ponto de minimo para as duas fungdes objetivos
propostas. A solugcao 02 foi uma solugao intermediaria da frente de Pareto, que se
encontra dentro do circulo verde apontado, enquanto o terceiro resultado (solugao 03)
foi o maximo da FO1 e da FO2. As variaveis manipuladas para as solugdes escolhidas

sdo as mesmas para o cenario 03 original e modificado e estdo dispostas naTabela
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20. A comparagao entre os resultados foi dividida entre as solugdes e esta disposta
nas Tabela 21, Tabela 22 e Tabela 23.

Tabela 20 - Variaveis manipuladas para as solug¢des escolhidas.

Variaveis manipuladas Unidades Solugao 01 Solugao 02 Solugao 03
Temperatura do R-01 °C 1087,65 1092,54 817,75
Pressao do R-01 bar 1,08 1,53 1,25
Temperatura do TC-01 °C 49,18 44,59 33,43
Vazéo de H20 da ABSORV m3/h 49,69 49,70 49,62
Vaz&o de H20 do R-01 m3/h 0,325 0,944 0,943

Fonte: A Autora, 2023.

Tabela 21 - Comparagao entre a solugéo 01 para o cenario 03 original e modificado.

Analises: Solugao 01 Cenario 03 original Cenario 03 modificado

Fracdo molar de H2S da corrente BIOGAS 9,88E-06 9,88E-06

Produgao de Syngas (Nm?/h) 2411,71 2409,96
Razao molar H2/CO da corrente SYNGAS 1,921 1,920
Fracao molar de H20 da corrente SYNGAS 1,45 % 1,38 %

Demanda energética (kW) 2845.44 1888,67

FO1 ($) 5.883.657,99 5.282.814,87
FO2 (kg/h) -12.041,38 -10.513,88

Fonte: A Autora, 2023.

Tabela 22 - Comparacgao entre a solugéo 02 para o cenario 03 original e modificado.

Analises: Solugao 02 Cenario 03 original Cenario 03 modificado

Fracdo molar de H2S da corrente BIOGAS 9,79E-06 9,79E-06

Produgéo de Syngas (Nm?3/h) 3180,39 2516,57
Raz&o molar H2/CO da corrente SYNGAS 2,294 2,292
Fracao molar de H20 da corrente SYNGAS 22,36 % 1,90 %
Demanda energética (kW) 3632,13 1978,43
FO1 ($) 10.996.312,93 5.404.658,11
FO2 (kg/h) -11.772,18 -10.394,27

Fonte: A Autora, 2023.

Tabela 23 - Comparacgao entre a solugdo 03 para o cenario 03 original e modificado.

Analises: Solugdo 03 Cenario 03 original Cenario 03 modificado
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Fracdo molar de H2S da corrente BIOGAS 9,97E-06 9,97E-06
Producgéo de Syngas (Nm?3/h) 3172,67 2586,87
Razao molar H2/CO da corrente SYNGAS 2,708 2,703
Fracdo molar de H20 da corrente SYNGAS 19,98 % 1,89 %
Demanda energética (kW) 3199,99 1968,63
FO1 (%) 11.421.677,28 7.111.272,91
FO2 (kg/h) -11.543,11 -10.207,32

Fonte: A Autora, 2023.

Boa parte dos resultados obtidos era esperado quando se comparou o cenario
03 original e o modificado. A fragdo molar de H2S na corrente BIOGAS, que contém o
biogas limpo apds o sistema de upgrading, permaneceu a mesma para todas as
solugdes, ja que o processo de water scrubbing e as variaveis manipuladas sdo os
mesmos para os dois cenarios 03 analisados.

Quando a producao de gas de sintese foi comparada, notou-se uma redugéo
na vazao volumétrica em Nm?3/h do cenario modificado em relagao ao original. Essa
queda pode ser justificada pela quantidade de agua que estava presente na corrente
de produto e foi retirada no processo modificado pelo trocador de calor TC-03 e tanque
flash VS-01. A remocgao de H20 também pode ser observada pela fragdo molar desse
componente na corrente final de syngas. No cenario 03 original, essa fragao foi
calculada na corrente de saida do reator de bi-reforma (SYNGAS), enquanto na
modificagao feita, ela foi medida na corrente de topo do tanque flash VS-01 (também
SYNGAS). Notou-se que o sistema proposto para retirada de agua foi eficaz, uma vez
que reduziu fragées molares de 22,3 % (solugéo 2) e 19,8 % (solucdo 3) para 1,9 %
em ambas, adequando o produto para um reator posterior de sintese Fischer-Tropsch.

Por conta da redugdo na vazao final de gas de sintese, a venda desse
composto também foi menor, resultando em valores da FO1 menores. Ainda, quando
a fungéo objetivo 2 foi verificada, percebeu-se que o comportamento é equivalente ao
cenario original, mas também sofreu impactos negativos. A explicagdo para esse
aumento esta conectada com a emissao de CO2 provocada na geragao das utilidades,
especialmente pelo combustivel do forno que contém o R-01, contabilizado na
modificacio.

Outro ponto importante a se destacar no cenario modificado foi a redugao na

quantidade de energia requerida pela planta. Devido a alteragdo do TC-02 para um
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equipamento de integragao energética, o uso de vapor pré-aquecido foi dispensado e
apenas a agua foi empregada como utilidade do sistema como um todo. Logo, ambos
os trocadores de calor no novo cenario (TC-01 e TC-03) sao responsaveis por
resfriamento, minimizando a quantidade de eletricidade requerida na planta. Essa
reducdo favorece as duas FO’s, mas ainda exige altas quantidades de agua de
utilidade, especialmente no TC-03 de condensacao, aumentando o gasto de aquisigao
desse composto.

Na analise do tépico 5.4, o valor da FO1 foi calculado considerando o preco de
venda do gas de sintese igual a um dolar por Nm?® produzido. Uma analise interessante
de ser realizada é a avaliagdo do preco desse syngas para tornar o processo viavel
economicamente (lucro igual a zero). Esses resultados podem ser encontrados na
Tabela 24.

Tabela 24 - Prego do syngas produzido para viabilizar o processo.

Preco do syngas ($/Nm?) Original Modificado
Solugéo 01 0,69 0,72
Solugéo 02 0,56 0,72
Solugao 03 0,55 0,65

Fonte: A Autora, 2023.

Os resultados de viabilizagao do processo mostram que para as solugdes com
maior lucro, menor € o prego de venda do gas de sintese requerido para obter lucro
igual a zero. No entanto, € sempre necessario analisar conjuntamente o valor de toda
a otimizagdo multiobjetivo que, nesse caso, envolve também a FO2. Para esses
mesmos casos, a emissao de CO2 é maior e, novamente, vale ponderar se a real
necessidade do processo final deve ser direcionada para o lucro ou para o impacto
ambiental.

Apesar da redugao no lucro e no aumento das emissdes de CO2, 0 processo
proposto na Figura 32 é viavel do ponto de vista econémico e ambiental, uma vez que
a FO1 é positiva e a FO2 é negativa para qualquer solugdo estudada. Além disso, a
composicao final do syngas mostrou-se mais adequada para a sintese FT. Agora,
estudos mais detalhados e uma otimizagao multiobjetivo considerando o cenario 03
modificado poderiam mostrar novas condi¢cdes 6timas de processo, aperfeicoando-o

ainda mais. Além disso, o complemento do processo de upgrading e reforma catalitica
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do biogas com a etapa de sintese Fischer-Tropsch garantira melhores analises
ambientais, econdmicas e energéticas. Isso levara em consideragdo uma etapa de
carater exotérmico que pode, portanto, balancear e reduzir gastos ja mencionados na

planta proposta.
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6 CONCLUSOES

O uso de combustiveis renovaveis € uma das saidas mais discutidas para a
minimizacdo das emissdes de gases poluentes e, por consequéncia, do impacto
humano no setor ambiental. O biogas € um composto de extremo destaque nesse
setor, ndo s6 devido ao seu poder calorifico, mas também pela sua capacidade de
produzir energia limpa, biometano e biofertilizantes, além dos biocombustiveis
liquidos, obtidos através da sintese de Fischer-Tropsch. A primeira etapa do processo
FT é a reforma catalitica, responsavel por converter o biogas em syngas, uma mistura
de CO e Ha. Neste trabalho, a producao de gas de sintese através do upgrading e da
reforma catalitica do biogas foi estudada, analisada e otimizada, utilizando o software
Aspen Plus V12.1®.

Inicialmente, com o objetivo de entender o comportamento da etapa pre-
reforma, responsavel por realizar a remocgéo de impurezas do biogas (principalmente
o Hz2S), foram selecionadas duas rotas para analise: a water scrubbing e a separagéo
por membranas. Ambos se mostraram processos viaveis para o upgrading do biogas,
considerando uma remoc¢ao de Hz2S acima de 99 %. Porém, a partir do momento que
a recuperacao de CH4 foi analisada, a lavagem com &gua pressurizada garantiu
resultados superiores a 98 %, enquanto a membrana tedrica utilizada para fins de
comparagao atingiu apenas 70 %. Isso fez com que o sistema de water scrubbing
proposto, simulado no software Aspen Plus, fosse escolhido para a rota final. E
importante comentar que, apesar disso, para a reforma catalitica que utiliza o biogas
como matéria-prima (ou seja, o CH4 e 0 CO2), melhorias na recuperagao desses gases
sao necessarias para minimizar os impactos ambientais, econémicos e de produgéo.

Para a etapa de reforma catalitica, visando utilizar os dois componentes
majoritariamente presentes no biogas, foram escolhidos dois processos para
comparacgao: a reforma a seco (DR) e a bi-reforma (BR). Ambas foram simuladas no
software Aspen Plus V12.1®, com o modelo ajustado de Peng-Robison, o reator
RGibbs, e trés propriedades foram selecionadas para demonstrarem o sistema do
ponto de vista termodinamico: a conversdo de CH4, a conversao de CO:2 e a razao
H2/CO. Também, foram definidos cenarios de analise dentro de um intervalo de
temperaturas, com variagao de pressao e composicao de entrada do biogas.

Considerando o impacto ambiental gerado pela DR e pela BR, foi possivel

definir a bi-reforma como um processo menos prejudicial, especialmente do ponto de
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vista de formacédo de coque. Devido a presenga do vapor de agua, em altas
temperaturas o carbono solido pode ser negligenciado desse processo e, portanto,
ndo reduz a eficacia do catalisador e da reforma em si. No entanto, a converséo de
CO2 obtida na bi-reforma € menos representativa, o que também pode vir a se tornar
um problema ambiental. Especificamente para a situagdo com pouca quantidade de
vapor de agua na alimentagao do sistema de BR, ambas as conversdes ultrapassam
95 %, nao ha formacao de coque e a razdo H2/CO se torna equilibrada em um valor
de 1,5.

Com base nesses resultados obtidos de equilibrio termodinamico, portanto,
foi finalizada a primeira etapa deste trabalho, considerando water scrubbing e bi-
reforma como processos finais. A partir disso, foram propostos diferentes cenarios
com esses processos combinados, para obter-se um cenario final a ser otimizado.

Pensando em todos os parametros analisados entre os trés cenarios
propostos, concluiu-se que o tanque FLASH adicionado no cenario 01 para recuperar
parte do CHs4 perdido na coluna absorvedora foi prejudicial para o sistema de
upgrading. Isso porque, apesar de recuperar cerca de 86,5 % do metano perdido da
ABSORYV, ele causou a volta do H2S removido nessa primeira coluna, tornando o
sistema todo ineficiente. Enquanto isso, o TC-02 inserido na entrada do reator de bi-
reforma foi benéfico para os resultados do processo, ja que o objetivo dessa insergéo
foi favorecer a operagao do R-01, em que ocorre a reforma de carater endotérmico, e
reduzir seu gasto energético. Ainda, a adicdo desse equipamento promove a
possibilidade da realizagdo de integragdes energéticas com uma préxima etapa
exotérmica do processo todo (sintese Fischer-Tropsch). Dessa forma, o cenario
escolhido para a etapa de otimizagao deste trabalho foi o cenario 03.

Com base no cenario escolhido, iniciaram-se os estudos relacionados a
otimizacao desse processo. Foi estruturada uma otimizagdo multiobjetivo (MOO), que
contempla dois objetivos conflitantes: a maximizagao do lucro operacional (FO1) e a
minimizacao do impacto ambiental da planta (FO2). Considerando a populagao de 100
solugdes para também 100 geracdes, foi performada uma otimizagao utilizando o
método DE em uma programacao VBA do Microsoft Excel. Da 100® geragao, sete
iteracdes foram desconsideradas do Pareto, por ultrapassarem a restricdo imposta
para a fracdo molar do Hz2S na corrente CBIOGAS.

Os resultados obtidos na otimizagao foram coerentes com o apresentado na

literatura, indicando que nao é possivel encontrar um unico cenario que represente a
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MOO como um todo, ou seja, uma das fungdes objetivo sempre sera prejudicada
quando houver melhora na outra FO. A constancia encontrada no calculo da FO2
poderia justificar uma escolha do melhor cenario com base apenas no lucro (FO1).
Porém, ainda assim, € necessario analisar as melhores condi¢des para obté-lo.

Os melhores cenarios da otimizagdo mostraram-se coerentes em relacao a
algumas das variaveis manipuladas. Para todos eles, a temperatura de operacéo do
reator de bi-reforma ficou préxima do limite superior proposto (1100 °C), enquanto a
pressao do R-01 ficou semelhante ao seu limite inferior de 1 bar. Também, obteve-se
consenso em relagcao a vazao de H20 alimentada na coluna de water scrubbing, que
também teve uma média proxima ao limite inferior de 49,6 m®h. Baixas vazdes de
agua tendem a minimizar a FO2 e podem favorecer a maximizagdo do lucro a
depender da combinacao das outras variaveis manipuladas.

Ainda, a variacdo da vazao de agua na corrente H2ZOREFOR também gerou
resultados interessantes. Maiores vazdes aumentaram a razdo H2/CO do syngas para
a faixa média de 2,3, mas ultrapassaram o limite permitido para o teor molar de H20
nessa corrente. Nesse caso, seria necessario implementar um sistema de remogao
de agua do produto, composto por trocadores de calor e um tanque flash, conforme ja
mencionado anteriormente. Em cenarios opostos, nos quais a vazao de agua foi
menor e proxima ao limite inferior proposto, menores quantidades de produto foram
formadas, o que diminui a FO1, mas a conversao de COz2 foi superior, o que favorece
a FO2.

A curva de Pareto obtida ainda mostrou um ponto de mudancga
comportamental, destacado em um circulo verde. A partir dele, as condicboes
operacionais do sistema foram alteradas de forma a minimizar o gasto com utilidades,
uma vez que esse estava ultrapassando a receita obtida com a venda do produto final.
Mesmo que isso representasse uma menor conversao de biogas e, portanto, produgéo
de syngas, o valor da FO1 continuou a aumentar, atingindo seu maximo juntamente
com a FO2.

Visando reduzir o teor molar de H20 presente no syngas, foi proposta uma
modificagdo no cenario 03 otimizado. Os resultados encontrados mostram que o
sistema de remocgao de agua foi eficaz, reduzindo as fragdes desse componente para
dentro do limite tedrico necessario. Além disso, os gastos com energia elétrica
também foram minimizados, devido a presenga de um trocador de calor de integracao

energética. Apesar de ambas as FO’s sofrerem impactos negativos, elas ainda
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mostram um processo viavel economicamente e ambientalmente. E necessario,

portanto, seguir com estudos no cenario 03 modificado, performar novas otimizagdes

multiobjetivos, para enfim analisar qual € o conjunto de varidveis manipuladas

encontrado para favorecer a FO que se julga superior.

6.1 PROXIMOS PASSOS E TRABALHOS FUTUROS

Pensando na continuidade deste trabalho, alguns tépicos podem ser

explorados em perspectivas futuras.

Inicialmente, com base nos resultados obtidos no capitulo 3 (ANALISE
TERMODINAMICA), estudos tedricos e experimentais podem ser realizados de
forma a modelar mais precisamente um sistema com membranas. Seu objetivo é
claro e dessa forma, uma conclusao mais especifica poderia ser obtida do método
ideal para a realizag&o do upgrading do biogas;

Em relacédo aos cenarios propostos no capitulo 4 (ESTUDO DE ROTAS), alguns
comentarios importantes devem ser feitos pensando em trabalhos futuros. O
primeiro ponto é a corrente SOURAIR, composta por ar, CO2 e H2S. Devido as
impurezas presentes nessa mistura, o descarte na atmosfera ndo pode ser
realizado, uma vez que, além de gerar impactos ambientais negativos com a
emissao de CO2, essa corrente também contém H2S. Algumas sugestdes sao
validas nesse caso: um sistema de membranas que possa permear o H2S e 0 CO2
conjuntamente (como é o caso proposto por Makaruk et. al. (2013) [39]), de forma
a purificar o ar e libera-lo na atmosfera; processos de adsorcao utilizando
biochar/biocarvdo como adsorvente, visando a remogédo do H2S [42]; também,
pode-se pensar no uso da separagao criogénica, mas esse processo ainda esta
em desenvolvimento devido a altos custos e criticas condigdes operacionais [3].
Ainda, como ja mencionado anteriormente, o sistema de membranas proposto por
Makaruk et. al (2013) [39] poderia também substituir o processo de lavagem com
agua pressurizada simulado neste trabalho. Dessa forma, estudos na area de
purificacdo e tratamento desta corrente se fazem necessarios e podem ser
abordados em trabalhos futuros.

Ainda pensando nos cenarios do capitulo 4, deve-se pensar em um tratamento
posterior para o gas de sintese produzido na bi-reforma. Para a proxima etapa do

processo (sintese Fischer-Tropsch), é necessario resfriar esse gas até uma
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temperatura proxima de 30 °C e ajustar a sua composigéo. Altas quantidades de
H20, CO2 e CH4 podem estar presentes, a depender da condi¢cdo operacional do
R-01 e da vazao de agua adicionada na bi-reforma. Por isso, é importante avaliar
a instalagcdo de um sistema de resfriamento e condensacao, visando manter o
maximo de agua no syngas como 2 % mol, como proposto no topico 5.5. Além
disso, processos de upgrading dessa mistura, como a separagcédo por membranas
ou a absorgao quimica, devem ser instalados antes da etapa FT, para garantir a
maxima recuperagao possivel do CH4 e CO2 ndo reagidos na reforma.

Finalmente, a partir dos resultados obtidos na otimizacdo de processos do topico
5.4 e do cenario modificado do topico 5.5, faz-se necessaria a realizagcao de uma
nova MOO com base nas modificagbes propostas. Isso comprovara a eficacia do
sistema de resfriamento e secagem do syngas produzido, mas também fornecera

resultados mais concretos e reais do processo.
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